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Cuvant inainte
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mediului ambiant, prin reducerea emisiilor poluante si a gazelor cu efect de sera
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Se cuvine sa adresez multumiri si domnului Conf.dr.ing. Dorin Lelea care
m-a indrumat in elaborarea programului de simulare.
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Mecanica a Universitatii ,Politehnica” din Timisoara. Activitatea s-a desfasurat in
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Adresez multumiri colegilor din catedra pentru schimburile de idei avute in timpul
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Cuvinte cheie:
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strat fluidizat, carbune, biomasa, epurarea gazelor de ardere,
intensificarea transferului de caldura, simulare numerica.

Rezumat,

Lucrarea trateaza o problematica actuald de interes acordat de noi
grupuri de cercetare internationald, fiind legata de reducerea emisiei
antropice de gaze cu efect de serd, in vederea estomparii posibilelor
efecte asupra tendintei de incalzire globala si schimbarilor climatice. Are
caracter experimental, bazata pe o serie reprezentativa de teste pe o
statie pilot de laborator (www.energieregen.mec.upt.ro), dar se
completeaza cu cercetarea teoreticd obtinuta prin simuldri numerice in
CFD Fluent.

Subiectul tezei are ca obiectiv principal studierea si investigarea
experimentalda a procesului de separare CO, din gazele de ardere,
generate in urma arderii carbunelui si biomasei in strat fluidizat, aplicand
absorbtia cu solutie apoasa de monoetanolamina (MEA). Teza se refera in
plan secundar si asupra retinerii si diminuarii emisiilor poluante in general
din gazele de ardere inainte ca procesul de absorbtie a CO, sa se
producd, se investigheaza si factorii ce duc la scaderea eficientei de
captare CO,. De asemenea, sunt analizate procedeele de optimizare si
fmbunatatire a caracteristicilor termice ale unui schimbator de caldura
special, utilizat pentru regenerarea monoetanolaminei din absorbantul
bogat in CO,.

Prin experimentele intreprinse s-a dovedit posibilitatea tehnica de
separare a dioxidului de carbon din gazele de ardere cu concentratii
initiale CO, diferite (11-15% in volum), cu eficienta de absorbtie CO, de
67-84%. S-a dovedit ca prezenta altor poluanti Tnaintea producerii
procesului de absorbtie CO, afecteaza intregul proces de captare CO, si
regenerare MEA.

In concluzie, procedeul de captare post-combustie experimental a
concluzionat conditiile si factorii de influenta a procesului de captare CO,,
permitand generalizarea tehnologiei propuse spre aplicare industriald, n
energetica in special.
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suprafata specifica a umpluturii,
[m?/m?3]
suprafata de schimb de caldurd, [m?]

parametri geometrici, [-]

sectiunea de curgere a fluidului prin
fereastrs, [m?]

sectiunea minima transversala intre
sicane, [m?]

sectiunea de scurgere a fluidului prin
spatiul dintre sicand si manta, [m?]
sectiunea de scurgere a fluidului prin
spatiile dintre tevi si gaurile din
sicane, [m?]

sectiunea totala de scurgere a fluidului
suprafata unui corp de umplere, [m?]

consumul de combustibil, [kg/s]
caldura specifica, [J/kg-K]
diametrul nominal al corpului de
umplere, [mm]

diametrul interior al coloanei cu
umplutura, [mm]

diametrul exterior al tevii, [mm]
diametrul echivalent al umpluturii,
[mm]

diametrul interior al mantalei, [mm]
diametrul interior al tevii, [mm]
diametrul interior al corpului de
umplere, [mm]

diametrul interior al racordurilor de
intrare si iesire pe partea de lichid,
[mm]

diametrul echivalent al corpului de
umplere, [mm]

diametrul sicanei, [mm]

diametrul perforarilor in sicana, [mm]

diametrul mediu de suprafata al
umpluturii, [mm]

diametrul fasciculului de tevi, [mm]
diametrul mediu de volum al
umpluturii, [mm]

coeficientul de frecare, [-]

specific packing area

heat transfer surface
area

geometrical
characteristics

window area (excluding
the area of tubes in
window section)
minimal cross-sectional
area

gap area between a
baffle and the shell
gap areas between the
tubes and the holes in
the baffles

total leakage area
surface area of a single
particle

fuel consumption

fluid specific heat
particle nominal
diameter

column inner diameter

tube outside diameter
equivalent packing
diameter

shell inside diameter
tube inside diameter
particle inner diameter

shell inlet/outlet nozzle
diameter

equivalent diameter of
the packing element
baffle diameter
diameter of perforations
in a baffle

equivalent surface
sphere diameter

tube bundle diameter
equivalent volume
sphere diameter
friction factor
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Xii Notatii
fs factorul de aranjare a tevilor, [-] arrangement factor
fq factorul geometric, [-] geometrical factor
fo coeficientul de corectie de ocolire, [-] bypass factor
fs coeficientul de corectie de scurgere, [- leakage factor
f, coeficientul de corectie de viscozitate, viscosity factor
[-]
G debitul gazelor, [m3/s] sau [kg/s] flow rate (for flue gas)
h fnaltimea unui corp de umplere, [mm] height of a particle
hy pasul unei rasuciri de 180°, [mm] pitch for a 180° tape
twist
hs inaltimea ferestrei sicanei, [mm] baffle window height
Kga coeficientul global de transfer de masa overall mass transfer
raportat la faza gazoasa, coefficient for the gas
[kmol/h-m?3-bar] phase
K.a coeficientul global de transfer de masa overall mass transfer
raportat la faza lichida, coefficient for the liquid
[kmol/h-m?3-bar] phase
L debitul lichidului, [m3/s] sau [kg/s] flow rate (for liquids)
Ip distanta dintre placa tubulara si sicana inlet/outlet baffle
adiacenta, [mm] spacing
Is distanta dintre sicane, [mm] baffle spacing
Iy lungimea tevii, [mm] tube length
M concentratia molara (molaritate), molarity
[mol/I1]
concentratie normala (normalitate), normality
[val/I]
ns numarul de tevi in fereastra sicanei, [-] number of tubes in
window section
No numarul de perechi de obstacole (in number of pairs of
directia curgerii) din spatiul sealing strips
extratubular sicanat, [-]
Ner numarul de rezistente majore din number of major
fereastra sicanei, [-] restriction in a window
section
Nep numarul de rezistente majore (in number of major
directia curgerii) din spatiul cuprins restrictions in the path
intre placa tubulara si sicana of the main flow in an
alaturata, [-] end cross flow section
Nys numarul de rezistente majore (in number of major
directia curgerii) din spatiul cuprins restrictions in the path
intre sicane, [-] of the main flow in a
cross flow section
Nyer numarul de randuri de tevi din number of tube rows in a
fereastra sicanei, [-] window section
Ns numarul de sicane, [-] number of baffles
Ns numarul de sicane tip segment din number of baffles
spatiul extratubular, [-]
ne numarul total de tevi din fascicul, [-] number of tubes
p presiune, [Pa] pressure
P perimetrul udat, [m] wetted perimeter
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xiii

X/y/z

fluxul de caldura, [W]

puterea calorifica inferioara a
combustibilului, [MJ/kg]

partea decupata din sicana, [%]
pasul dintre tevi, [mm]
temperatura, [°C] sau [K]

pasul longitudinal dintre tevi, [mm]
pasul transversal dintre tevi, [mm]
volumul unui corp de umplere, [m?]

latimea benzii rasucite, [mm]
viteza, [m/s]

pasul relativ al benzii rasucite, [-]
pierdere de presiune, [Pa]
temperatura medie logaritmica, [°C]

numarul Nusselt
numarul Reynolds
numarul Prandtl
numarul Graetz

coordonate, [-]

Simboluri grecesti

>m 1 < Q

SomT

Indici

in
ies

coeficientul de convectie, [W/m?K]

unghiul ce corespunde marginii sicanei,

[°]

grosime, [mm]

fractia de goluri (porozitatea), [-]
conductivitatea termica, [W/m-K]

viscozitatea dinamica a fluidului, [kg/m-s]

coeficientul de rezistenta, [-]
densitatea fluidului, [kg/m?]
factorul de forma (sfericitatea), [-]

intrare

iesire

perete

debitul volumetric
debitul masic

heat transfer rate
lower heating value

baffle cut

tube pitch
temperature
longitudinal tube pitch
transverse tube pitch
volume of a single
particle

twisted tape width
velocity

twisted tape ratio
pressure drop
log-mean temperature
difference

Nusselt number
Reynolds number
Prandtl number
Graetz number

coordinate axis

heat transfer coefficient
angle corresponding to
baffle edge

thickness

packing void fraction
fluid thermal
conductivity

fluid viscosity

pressure drop coefficient
fluid density

shape factor

inlet

outlet

wall

volumetric flow rate
mass flow rate
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Formule chimice

CO;
COos
CS;
DEA
DEG

H>

H,O
H,S
K,CO3
KHCO;
MDEA
MEA

N
Na,COs3
Na HCO3
NOy

0,

SO,
TEA

Abrevieri
IEA

IPCC

dioxid de carbon

sulfura de carbonil

disulfura de carbon
dietanolamina (C4H;;0,N)
glicolamina

hidrogen

apa

hidrogen sulfurat

carbonat de potasiu
bicarbonat de potasiu
metildietanolamina (CHsN(C,;H40H)5,)
monoetanolamina (C,H;ON)
azot

carbonat de sodiu
bicarbonat de sodiu

oxizi de azot

oxigen

dioxid de sulf
trietanolamina (CgH1503N)

Agentia Europeana pentru Energie

Grupul Interguvernamental privind
Schimbarile Climatice

carbon dioxide
carbonyl sulfide
carbon disulfide
diethanolamine
glycolamine

hydrogen

water

hydrogen sulfide
potassium carbonate
potassium bicarbonate
methyldiethanolamine
monoethanolamine
nitrogen

sodium carbonate
sodium bicarbonate
nitrogen oxides
oxygen

sulfur dioxide
triethanolamine

International Energy
Agency
Intergovernamental
Panel on Climate Change
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1. INTRODUCERE

1.1. Emisii de CO,

Conform celor mai recente date, obtinute de la observatorul Mauna Loa,
concentratia dioxidului de carbon in atmosferda a ajuns la valoarea de 389.91 ppm
(februarie 2010) [T2]. Concentratia de CO, a crescut cu 2.5 ppm fata de aceeasi
luna a anului trecut, si cu ~39% fata de perioada pre-industriala (~280 ppm).

Expertii de la Grupul Interguvernamental privind Schimbarile Climatice
considera ca cresterea concentratiei de CO, in atmosfera va duce la amplificarea
efectului de serd, ceea ce la randul sau va duce inevitabil la incalzirea globala a
planetei [I11]. Modelele climatice, dezvoltate de cei de la IPCC, estimeaza o crestere
a temperaturii globale intre 1.1°C si 6.4°C pana in 2100 [I12].

Anual, peste 28 miliarde tone de CO, sunt emise in atmosfera ca rezultat al
utilizarii combustibililor fosili (carbune, petrol si gaz). Dintre care, combustibilul cel
mai poluant, cu cea mai mare cota de participare, mai mult de 40%, este carbunele
[14, 1I5]. Figura 1.1 arata repartizarea emisiilor totale de CO, functie de combustibil
si pe sectoare de activitate pentru anul 2007. Cantitatea de CO, emisa in urma
arderii carbunelui a ajuns la valoarea de 12.2 miliarde tone de CO,, adica o crestere
de ~47.2% in comporatie cu nivelul anului 1990. Producerea de energie electrica si
termica a generat in atmosfera peste 40% (~11 Gt) din emisii totale de CO,, fiind si
cel mai poluant sector.

Potrivit Agentiei Internationale pentru Energie, tarile cu cea mai mare
cantitate de CO, emisa anual sunt China (6071.2 Mt) si SUA (5769.3 Mt), urmata de
Federatia Rusa (1587.4 Mt), India (1324 Mt) si Japonia (1236.3 Mt) [I4, I5]. Dupa
cum se vede, primele doua tari genereaza mai mult de 40% din emisii totale de
CO..

in 2007, Romania a emis aproape 92 milioane tone de CO, in urma arderii
combustibililor fosili, ceea ce reprezinta mai putin cu ~51% fata de nivelul anului
1989 [14, 15]. Trebuie mentionat ca aceasta reducere, aparent semnificativa, nu se
datoreaza faptului aplicarii unor tehnologii noi, in ultimii 20 de ani, ci consumului de
combustibil care a scazut cu aproximativ 44% [I4, 15]. Conform Agentiei
Internationale pentru Energie, cea mai mare parte de CO, din Romania provine din
sectorul energetic, responsabil pentru circa 40% din emisiile totale de CO,. Dintre
aceste emisii mai mult de 72% (26.6 Mt CO,) revin centralelor termo-electrice pe
baza de carbune si circa 25% (9.1 Mt CO;) din cele pe baza de gaze naturale.

Masurile principale ce trebuie luate pentru reducerea CO, rezultat din
utilizarea combustibililor fosili sunt: (i) marirea eficientei centralelor termice si
imbunatatirea si optimizarea proceselor de producere a energiei; (ii) utilizarea
combustibililor cu continut scazut de carbon si utilizarea surselor regenerabile de
energie; (iii) aplicarea tehnologiilor de captare si stocare CO..

Pentru a reduce cantitatea de emisii CO, din sectorul energetic, precum si
din cel industrial, sunt propuse diverse metode si tehnologii de captare si stocare
CO, [F2, I1, 110]. Expertii IPCC considera ca aplicand tehnologii de captare si
stocare CO, ar putea contribui la limitarea emisiilor de gaze cu efect de sera cu pana
la 55%.
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16 1. Introducere
) Date:
Gaz Degeuri Emisii globale de CO, =~ 28.9 Gt
19.8% 0.4% CO; din cdrbune ~ 12.2 Gt

8.6 Gt

CO, din carbune pentru
producere de
energie electrica si
termica

Carbune

Petrol 42.9%

37.6%

Alte sectoare
16.0%

Industrie

19.7%
. Carbune, 30%
Energie
41.3%
Petrol, 3.1%
Gaz, 8%

Deseuri, 0.2%

Transport
22.9%

Figura 1.1. Emisii de CO, generate in urma utilizarii combustibililor fosili si pe sectoare
de activitate, 2007

1.2. Metode de captare CO,

Sunt doud optiuni de captare a dioxidului de carbon (i) finainte, prin
decarbonizarea combustibilului, si (ii) dupa procesul de ardere, din gazele de ardere
[F2, I1]. Principala problema care apare la separarea dioxidului de carbon din gazele
de ardere o reprezinta concentratia mica de CO,, care, in functie de combustibilul
folosit variaza intre 4% si 15% [B1, D5, I1]. Concentratia dioxidului de carbon in
gazele arse poate fi maritd semnificativ folosind oxigenul pur in camera de ardere, in
calitate de oxidant al combustibilului, astfel gazele rezultante vor avea un continut
de CO, mai mare, de peste 80%. Insd aceasta va duce la cresterea temperaturii in
camera de ardere excesiv de mult. O alta solutie, deja mentionata, ar fi captarea
dioxidului de carbon fnainte de procesul de ardere a combustibilului, adica
sechestrarea CO, din combustibil.
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1.2. Metode de captare CO, 17

Post-combustie Gaze de ardere
(N2, Oz, H20)

Aer
Carbune Ge:jze de co
.y ardere
Pa‘éﬁ —) Ardere X j—} Separare CO; "2_
Biomasa W
Energie

Oxy-combustie
\ N2
Aer—)p  Separare O2/N; *

® A 4
Carbune 02 Dehidratare,
acurd CO2/H20 \ CO comprimare si
Pacura > Ardere g—L} Condensator 8——) stocare CO,
Gaz dL—J oJ A
Biomasa
COz recirculat H20
Pre-combustie
Carbune o 3 . \ CO,
. :—>)  Gazeificare ®——)  Reactorsi ®
Biomasa J
A Separator CO2 J
—
AeriOz Ho Gaze de ardere
Abur \ N H
Aer —p Ardere (Nz, Oz, Hz0)
- J

Figura 1.2. Metodele principale de captare CO;

Exista trei metode principale de captare a dioxidului de carbon din centrale
termo-electrice: post- si oxy-combustie (dupa procesul de ardere) si pre-combustie
(Tnaintea procesului de ardere), Figura 1.2 [F2, I1].

Captarea in faza de post-combustie este separarea CO, din gazele de
ardere. Gazele de ardere inainte de a fi emise in atmosfera sunt trecute printr-un
sistem de captare si separare CO,. Dioxidul de carbon sechestrat este apoi
dehidratat, comprimat si stocat, iar gazele ramase, cum ar fi N, O, si vapori de apa
sunt evacuate. In Figura 1.2 (bloc schema de sus) se prezinta schema de principiu a
acestui proces. Cel mai des in astfel de instalatii, pentru captarea CO,, sunt folositi
solventi chimici de absorbtie din clasa aminelor, monoetanolamind (MEA) sau
dietanolamina (DEA). Datorita concentratiei joase a CO, in gazele arse, aproximativ
4% pentru centrale cu arderea gazului natural si ~15% cu carbune, sistemele pe
baza absorbtiei chimice reprezintd tehnologia cea mai aplicatd. Mai mult ca atat,
aceasta tehnologie se poate aplica fara a fi nevoie de modificari majore ale
instalatiei de ardere [B2, M5, S3, S10].

Metoda oxy-combustie constd in arderea combustibilului intr-un mediu cu
continut ridicat de oxigen, iar captarea dioxidului de carbon are loc dupa procesul de
ardere asa cum este prezentat in Figura 1.2 (bloc schema din mijloc). Aceasta
tehnologie isi propune obtinerea unui gaz de ardere ce consta in principal din vapori
de apa si un continut ridicat de dioxid de carbon, 80-90%. O parte din acest gaz
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18 1. Introducere

este necesar de recirculat inapoi in camera de ardere cu scopul de a mentine
controlul asupra temperaturii in focar. In cazul in care combustibilul este ars in
oxigen pur, este posibil ca temperatura in focar sa creasca pana la 3500°C, o
temperatura foarte inalta la care aliajul nu rezista. De exemplu, temperatura de
ardere pentru camera de ardere a unei turbine cu gaze este limitata in jurul a
1400°C, iar focarul unui cazan pentru arderea carbunelui pana la 1900°C [I1, M5].
Din gazul ne-reciclat, vaporii de apa sunt condensati, iar dioxidul de carbon astfel
separat este in continuare uscat, comprimat si stocat. Un mare dezavantaj a acestei
metode este consumul mare de energie necesar pentru separarea oxigenului din
aer. In general este utilizata tehnica criogeniei pentru separarea oxigenului de azot,
care este, din pacate, scumpa si mare consumatoare de energie. Studiile arata ca
pentru a furniza oxigen pur necesar pentru combustia unei termocentrale pe
carbune, care functioneaza 800 ore pe an, se consuma aproximativ 15% din energia
electrica totald generata de respectiva centrala.

Metoda pre-combustie sau procesul de decarbonizare a combustibilului,
consta in, combustibilul inainte de procesul de ardere este transformat cu ajutorul
unei instalatii speciale de gazeificare intr-un amestec de monoxid de carbon si
hidrogen - gaz de sintezd (sau syngaz). Apoi monoxidul de carbon prezent in
amestecul gazos reactioneaza cu apa in reactorul de cracare, rezultand dioxidul de
carbon si hidrogen. Dioxidul de carbon este apoi separat de hidrogen care poate fi
utilizat in calitate de ,combustibil” la diferite aplicatii, pentru a produce energie
electrica sau termica. Este de mentionat faptul cd, concentratia CO, in amestecul
CO,/H, este de 15-60% si presiunea partiald de pana la 7MPa. Tehnologia de pre-
combustie este de obicei aplicata la centrale cu ciclul combinat de ardere a
carbunelui. Acesta include gazeificarea carbunelui si mai multe etape de purificare a
gazului de sinterizare, cu scopul de a reduce continutul de cenusa, sulf si alte
impuritati. Desi, etapa initiala de conversie a combustibilului este mai complexa si
mai costisitoare decat in post-combustie, pot fi utilizate tehnologii mai eficiente
pentru separarea CO,, si anume tehnologii pe baza de solventi fizici de absorbtie
[I1, M5].

1.3. Obiectivele tezei de doctorat

Obiectivele principale ale studiului doctoral sunt:

e Aplicarea si cercetarea experimentald a procesului de separare CO, din
gazele de ardere, generate In urma arderii combustibililor solizi (carbune,
biomasa) in strat fluidizat, cu ajutorul solutiei pe baza de amina;

e Investigarea procesului de retinere si diminuare a emisiilor poluante
(S0O,, NO,, cenusd) din gazele de ardere inaintea procesului de captare
CO, si a influentei acestor poluanti asupra eficientei de absorbtie CO,;

e Cercetarea si identificarea solutiilor pentru optimizarea si imbunatatirea
caracteristicilor termice ale unui echipament termic, utilizat pentru
regenerarea monoetanolaminei din absorbantul bogat in CO,.
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2. SEPARAREA CO; DIN GAZE

2.1. Absorbtia CO; in solutii apoase de etanolamine

Principalele reactii care stau la baza procesului de eliminare a CO, prin
absorbtie in solutii apoase de etanolamine sunt [K7, R2]:

- reactia dintre monoetanolamina (MEA) si CO,,

2RNH3 + CO2 + H20 «> (RNH3),CO3 (2.1)
(RNH3),CO3 + CO2 + H20 <> 2RNH3HCO3 (2.2)

- reactia dintre dietanolamina (DEA) si CO,,
2R3NH + CO, + H20 <> (R2NH>),CO3 (2.3)
(RaNH2),CO3 + COz + H20 <> 2R;NHHCO3 (2.4)

- reactia dintre trietanolamina (TEA) si CO,
2R3N +CO3 + H20 «> (R3NH),CO3 (2.5)
(R3NH),CO3 + COz + H20 <> 2R3NHHCO3 (2.6)

unde R reprezinta radicalul HO-CH,-CH>-.

Reactiile se desfasoard de la stanga la dreapta la presiuni mari si
temperaturi mici, si de la dreapta la stanga la presiuni mici si temperaturi mari.

Valorile medii ale caldurii de reactie la absorbtia CO, in solutii de
etanolamine sunt prezentate in Tabelul 2.1 [K7]. Valori ale acesteia in functie de
molalitatea solutiei de MEA si CO; si TEA si CO,, in limite de temperatura 0-75°C
sunt date in diferite lucrari.

Tabelul 2.1. Caldurile de reactie la absorbtia CO, in solutii de etanolamine

MEA DEA

Céldura de reactie, [kl/kg CO;] 1920* 1520

*Valoarea calculatad pentru concentratia de 0.4 moli CO,/mol MEA

In ceea ce priveste datele de echilibru gaz-lichid pentru sistemul CO,-solutie
apoasa de etanolamind, pentru diferite concentratii ale aminei si pentru diferite
temperaturi, acestea au fost prezentate in [K7, R2]. Pe baza acestor date se
calculeazd necesarul de talere teoretice sau numarul de unitdti de transfer in
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20 2. Separarea CO; din gaze

coloanele de absorbtie si desorbtie si in functie de tipul coloanei (cu talere sau
umpluturd) se calculeaza inaltimea ei.

Calculul necesarului de talere sau de unitati de transfer necesita
cunoasterea concentratiei CO, fin absorbantul sarac (solutia stripatd) si in
absorbantul bogat. Pentru solutile apoase de MEA, datele practice arata valori
cuprinse intre 0.05 si 0.2 moli CO,/mol MEA in functie de conditiile striparii; o
valoare de 0.15 poate fi consideratd normala atunci cand coloana de stripare
opereaza la presiuni scazute. In ceea ce priveste absorbantul bogat, gradul de
incarcare a acestuia cu CO, nu trebuie sa fie mai mare de 0.35 moli CO,/mol MEA
sau DEA si niciodata nu trebuie sa depaseasca valoarea de 0.4, deoarece in acest
caz coroziunile otelului carbon sunt foarte mari, ceea ce necesita extinderea otelului
inox in toata instalatia.

In cazul absorbtiei CO,, calculul eficacitatii talerului sau a umpluturii,
respectiv calculul Tndltimii coloanei este mult mai dificil si in acelasi timp mai putin
exact decat calculul diametrului coloanei. Aceasta dificultate este si mai mare iar
datele obtinute mai putin demne de incredere, in cazul coloanelor de absorbtie cu
reactie chimicd. De aceea, In acest caz, s-a considerat ca cel mai bine ar fi corelarea
coeficientilor de absorbtie (de transfer de masa) cu datele de eficacitate ale talerului
prin relatii empirice care sa poata fi aplicate la calculul de proiectare a coloanelor.

Datele publicate in literatura arata ca filmul de lichid este factorul care
controleaza absorbtia CO; in solutiile de amine. Cu toate acestea, corelatia generala
de calcul se bazeaza pe coeficientul global de transfer de masa raportat la faza
gazoasa (Kga) si nu la faza lichida (K.a) deoarece in primul caz forma relatiei
rezultatd din prelucrarea datelor experimentale se preteaza la aplicarea directa in
calculul de proiectare a coloanelor industriale unde eficacitatea elimindrii CO,
constituie principala problema urmarita. In general s-a constatat ca valoarea
coeficientului Kga creste cu cresterea sarcinii de lichid si descreste cu cresterea
concentratiei CO, in solutie. De asemenea, cresterea temperaturii sau a
concentratiei aminei conduce la cresterea coeficientului pana la o valoare maxima
dupa care incepe sa scada. Unele investigatii au aratat cd odatd cu cresterea
presiunii partiale a CO, are loc o descrestere a coeficientului Kga. Cu cresterea
vitezei lichidului coeficientul creste, in timp ce debitul de gaz practic nu influenteaza.

Relatia de calcul pentru coeficientul Kza este:

9
8.85 0.0067[§t +32j—3.44p

Kpa = 1+5.7(0.5 -c)Me
G9 = Hooou.68|" ( )

(2.7)

unde Kga reprezintd coeficientul global de transfer de mas&, [kmoli CO,/h-m3-bar];
- viscozitatea solutiei, [kg/m-s];

- concentratia CO, in solutie, [moli CO,/mol MEA];

- concentratia molara a aminei in solutie, [moli MEA/I solutie];

- temperatura, [°C];

- presiunea partiala a CO,, [bar].

T 0T

Ecuatia (2.7) este valabila pentru o viteza de masa a lichidului de 3400 kg/h
m? si o viteza liniard a gazului cuprinsa intre 0.027 si 0.168 m/s.

Daca rezistenta la transferul de masa este data de filmul de lichid exista
presupunerea ca valoarea Kga din relatia (2.7) ar putea fi extrapolata pentru alte
debite de lichid, considerdnd variatia proportionald cu (L*)¥3, desi valoarea

BUPT



2.1. Absorbtia CO; in solutii apoase de etanolamine 21

exponentului nu este unanim acceptatd. In ceea ce priveste extrapolarea pentru alte
dimensiuni de umpluturd, problema este mult mai complicatd. Cu toate acestea,
pentru absorbtia CO, in solutii de MEA s-a propus o relatie mai generald, care ia in
consideratie, pe langa parametrii din relatia (2.7), debitul de lichid si dimensiunea
umpluturii [K71].

e 273 o.oos7[§t+3zj_3.44p
Kga = 5.5F(m] 1+5.7(ce - c)Me (2.8)
unde L* reprezintd viteza de masa a lichidului, [kg/h-m?];
Cc - concentratia de echilibru a CO, in solutie, [moli CO,/mol MEA];
F - factor de corectie pentru dimensiunea si tipul umpluturii, [-].

Relatia (2.8) este valabila numai pentru valori ale presiunii partiale a CO,
mai mici de 0.5 bar, temperaturi mai mici de 52°C si raporturi molare CO,/MEA mai
mici de 0.5.

Valorile factorului de corectie sunt prezentate in Tabelul 2.2 conform [K7].

Tabelul 2.2. Valorile factorului de corectie

Tipul umpluturii F[-]
Inele de sticld de 5-6 mm 7.1x107
Inele de ceramica de 10 mm (coloana cu diametrul de 3.0x10°3
100 mm functionand la presiunea atmosferica)

Inele de otel de 25 mm si sei din ceramicd de 25 mm 2.1x1073

(coloanad cu diametrul de 200 mm functionand la

presiunea atmosferica)

Inele din ceramica de 38 mm si 50 mm (doua coloane (0.4-0.6)x10°3
industriale functionand la presiuni de 2.1-21 bar)

Intrucat coeficientul Ksa depinde atat de presiunea partiald a CO, cat si de
gradul de saturatie, inseamna ca el variaza sensibil de-a lungul coloanei de
absorbtie. Incercdrile de a folosi o valoare medie a coeficientului au demonstrat ca
rezultatele cele mai bune se obtin in baza valorilor medii logaritmice ale ambilor
parametri: p si (ce - C).

Date suplimentare privind absorbtia CO, in solutii de MEA au fost de
asemenea publicate. De exemplu, la absorbtia CO, intr-o solutie de 15% MEA,
valorile coeficientului au variat intre 0.975 si 3.84 kmoli CO,/h m3 bar, experientele
fiind efectuate in urmatoarele conditii:

- coloana de absorbtie cu diametrul de 150 mm si indltimea de umplutura
(inele Raschig de ceramica de 25 mm) de 6.35 m;

— presiune de lucru de 21 bar;

- vitezd de masé a lichidului intre 7800 si 24400 kg/h m?;

- concentratie CO, in gaz la intrarea si iesirea din coloana, 20%si 0.4-2.2%,
respectiv.

Studii similare s-au facut si pentru absorbtia CO, in solutii mai concentrate
(30% MEA), valoarea coeficientului variind in acest caz in limitele 0.8-2.56 kmoli
CO,/h m? bar.
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22 2. Separarea CO; din gaze

De asemenea, au fost efectuate lucrari experimentale de absorbtie a CO, in
solutii de DEA pe coloane cu diametrul de 200 mm si umplutura din inele Raschig de
19 mm. Rezultatele au aratat ca marimea Kga descreste cu cresterea presiunii
partiale a CO, si a gradului de saturare si creste cu cresterea debitului de lichid.
Valorile coeficientului obtinute in cazul solutiilor de MEA 1N si 2N in functie de
produsul (L*)¥3(0.5 - ¢) indicd efectul combinat al influentei debitului de lichid si al
concentratiei CO, in solutie. Experiente similare s-au efectuat si cu solutii de DEA de
concentratie 3N si 4N care au aratat o descrestere a coeficientului, probabil din
cauza cresterii viscozitatii.

Desorbtia CO, din solutii de MEA reprezinta o problema mai dificila din cauza
stabilitatii relative a complexului CO,-amind. De reguld, desorbtia se realizeaza in
coloane care opereaza la presiunea absoluta de 1.65 bar si o temperatura de 116°C
in refierbdtor sau o presiune de 1.38 bar si o temperatura de 98°C la varful
coloanei.

Prin cresterea temperaturii din refierbator se poate obtine o stripare mai
buna a solutiei. Acest lucru se poate realiza in cazul solutiilor de MEA prin cresterea
presiunii la stripare iar in cazul solutiilor de glicol-amind (DEG) prin reducerea
continutului de apa. O comparatie intre rezultate obtinute prin cele doua metode de
crestere a temperaturii a fost prezentata in [K7]. Totusi, temperaturile si presiunile
mari din desorbtie accelereaza degradarea MEA prin reactia cu CO, si producerea de
compusi neregenerabili, cu temperaturi de fierbere ridicate. De aceea, temperatura
de regenerare nu trebuie sa depdseasca niciodatda 126°C. Din acest motiv, solutiile
de MEA si DEA, folosite la eliminarea de CO, din gaze, nu trebuie sd depaseasca,
concentratia de 15-20%, respectiv 20-30% masa. In [R2] sunt publicate date
privind variatia unor proprietati fizice (densitate, viscozitate si pH) ale solutiei de
MEA de concentratie 15 si 30% masa cu temperatura si gradul de incarcare cu CO,.

2.2. Absorbtia CO; in solutii apoase de carbonat de
sodiu si potasiu

Procedeul de eliminare a CO,, din gaze de cos prin absorbtie in solutie
apoasa de carbonat de sodiu (Na,COs) sau potasiu (K,COs) a fost si este mijlocul cel
mai utilizat de obtinere a CO, destinat industriei alimentare (producerea zapezii
carbonice, a bauturilor carbogazoase) [11, K7].

Procedeul se bazeazad pe reactia reversibila dintre CO, si carbonat, acesta
din urma fiind transformat partial in bicarbonat:

NayCO3 + COy + H>0 < 2NaHCO3 (2.9)
K>CO3 + COy + H20 < 2KHCO3 (2.10)

Conform acestor reactii, procesul de absorbtie a CO, are loc la presiuni mari
si temperaturi mici cand o parte din carbonatul din solutie este convertit la
bicarbonat care, la presiuni mici si temperaturi mari, se descompune in carbonat si
CO,. In felul acesta se regenereaza solutia initiala de carbonat simultan cu
recuperarea CO, pus in libertate.

Reactiile de la stadnga la dreapta se desfasoara in coloana de absorbtiei iar
cele de la dreapta la stéanga in coloana de desorbtie. CO, pus in libertate
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recuperandu-se pe la varf. Schema tehnologicd a procesului de retinere CO, din

gazele de ardere prin absorbtie in solutii de Na,COsz sau K,COs este prezentata in
Figura 2.1.
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Figura 2.1. Schema tehnologica de absorbtie de CO, din gaze cu solutii de
carbonat de sodiu sau potasiu

Desorbtia se poate face fie prin refierbere, fie cu abur, dar in acest ultim
caz, apa din nasul de reflux, provenita din condensarea aburului, nu se mai
reintoarce cu reflux la varful coloanei ci se elimina din sistem. In plus, datoritd
faptului c@ CO, destinat industriei alimentare sau altor industrii trebuie lichefiat si
imbuteliat in vederea transportului, instalatia este prevazuta si cu un sistem de
uscare pe silicagel, comprimare la 65-75 bar, condensare la 25-28°C si imbuteliere.

Absorbtia CO, in solutia de carbonat decurge cu viteza mica din cauza
alcalinitatii scazute a acesteia si de aceea coloana de absorbtie trebuie prevazuta cu
un numar mare de talere sau cu un strat mare de umpluturd. Uneori se folosesc
doud coloane succesive daca se urmareste un grad inaintat de eliminare a CO,. Din
acest motiv procedeul conventional cu solutie de carbonat s-a imbunatatii prin
addugarea de catalizatori care sa mareasca viteza de reactie (procedeele Benfield si
Catacarb si procedeul Giammarco Vetrocoke).

Neajunsurile cele mai mari ale procedeului se refera la valoarea scazuta a
gradului de recuperare a CO, si la consumul mare de abur la stripare. De aceea,

procedeul a fost inlocuit cu procedeele Benfield si Catacarb si Giammarco Vetrocoke
cand destinatia CO, nu este cea alimentara.
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24 2. Separarea CO; din gaze

Datele de echilibru pentru sistemul CO,-solutie de carbonat-bicarbonat de
sodiu se pot calcula cu relatia lui Harte [K7]:

F2pN1.21 511
PCoz =5 875(1- Y185 - 1) (2.11)
unde p reprezinta presiunea partiala a CO,, [bar];
N - normalitatea solutiei raportata la sodiu, [-];
f - fractia din sodiu total (carbonat si bicarbonat) care se gaseste in
solutie sub forma de bicarbonat, [-];
(1-f - fractia din sodiu total (carbonat si bicarbonat) care se gaseste in
solutie sub forma de carbonat, [-];
S - solubilitatea CO; in apa la presiunea partiald egala cu cea
atmosferica, [moli CO,/I];
t -  temperatura sistemului, [°C].

Cu ajutorul relatiei (2.11), valabila pentru conditiile in care s-au obtinut
datele experimentale (temperaturi intre 20-70°C si concentratia solutiei 0.5-2N) si
cu o anumita aproximatie si pentru valori extrapolate, se pot calcula curbele de
echilibru la temperaturile si presiunile din absorbtie si desorbtie. In cazul folosirii
carbonatului de potasiu ca absorbant, calculul curbelor de echilibru se poate face cu
o relatie similara relatiei (2.11).

F2n1-21

_ 2.12
PCoz = 305 - FY150 - 1) (2.12)

In acest procedeu, ca si in celelalte procedee, problema dificild constd nu in
stabilirea numarului de talere teoretice, ci a eficacitatii talerului si a umpluturii,
respectiv a numarului de talere reale si a inaltimii stratului de umplutura pentru
realizarea unui anumit grad de absorbtie, la 0 anumita ratie de absorbant sau a unui
anumit grad de absorbtie la 0 anumita ratie de abur.

Conform literaturii relatia de calcul a coeficientului global de transfer de
caldura este:

[ * 1-n
Kga =4.82Cn a 2.13
G (4.88j g (2.13)
unde a, reprezintd suprafata specificd a umpluturii, [m?/m?];
C,n - constante, [-].

Valorile constantelor C si n pentru o solutie de carbonat sunt prezentate in
Tabelul 2.3.
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Tabelul 2.3. Valorile constantelor C si n in functie de tipul umpluturii

. . ag (o) n
Tipul umpluturii [m%/m?] [-] [-]
Inele Raschig de 9.5 mm 485 1.53x10™ 0.56
Inele Raschig de 25 mm 190 0.81x10™* 0.36
Sei Berl de 25 mm 259 1.00x10™* 0.42

Rezultatele din literatura indica valori mici ale coeficientului Kga, cuprinse
intre 0.63-1.90 kmoli/h m> bar. De aceea se considerd ca este neeconomic folosirea
solutiei de carbonat la absorbtia CO, la presiunea atmosferica.

Cresterea temperaturii peste 25°C conduce la o crestere rapidda a
coeficientului global. De exemplu, prin cresterea temperaturii de la 25 la 55°C,
coeficientul de transfer se dubleaza.

Studii privind absorbtia CO, in solutii de carbonat de sodiu si potasiu au fost
efectuate si de Roper pe o coloana de laborator cu discuri, descrisa in [K7]. Aceste
studii au condus la relatia:

L
Kg =8.77 1078 FyFe| —L- |t + 9) (2.14)
1.49
unde K; reprezintd coeficientul global, [kmoli/h m? bar];

Ly - debitul de lichid raportat pe unitatea de circumferinta a coloanei,
[kg/h m]; )

Fy -  coeficient dependent de normalitatea totala a solutiei raportata la
sodiu, [-];

F. - coeficient dependent de procentul conversiei la bicarbonat, [-].

Aceleasi studii au aratat ca in cazul folosirii solutiilor de carbonat de potasiu,
coeficientii de absorbtie Kz au valori cu 36% mai mari decat cei corespunzatori
solutiilor de carbonat de sodiu.

2.3. Absorbtia CO, in solutie calda de carbonat de
potasiu

Acest procedeu a fost dezvoltat de U.S. Bureau of Mines ca parte integranta
a programului de fabricare a combustibililor sintetici lichizi din carbune in vederea
reducerii costului purificarii gazelor rezultate in proces, tinand seama de unele
particularitati ale acestora: temperatura mare si presiuni partiale ale CO, ridicate
[K71.

Datorita avantajelor pe care le prezinta (investitii scazute si consum mic de
abur la stripare) procedeul s-a extins. Lucrarile ulterioare efectuate de U.S. Bureau
of Mines pe o instalatie pilot au condus la stabilirea consumului de abur la striparea
CO, cand se urmareste un grad avansat de absorbtie a acestuia (concentratia CO,
in gazul purificat 0.02%). Tot in cadrul acestor cercetdri s-a studiat eliminarea
simultana a CO; si H,S in vederea aplicarii procedeului si la alte surse de gaze: gaze
naturale, gaze de sinteza de la fabricarea amoniacului si hidrogenului, gaze de
rafindrie, etc., unde presiunea partialda a CO, sau a CO, si H,S este mare fie
datorita presiunii mari a gazelor de alimentare fie datoritd concentratiei mari a CO,
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26 2. Separarea CO; din gaze

sau a CO, si H,S. Astfel, s-a stabilit ca la purificarea gazelor naturale, concentratia
H,S poate fi redusa pana la valorile normale, impuse de transportul lor prin
conducte (5.7-22.8 mg/Nm?). Pentru absorbtia CO, se folosesc solutii de carbonat
de sodiu cu temperaturi apropiate de temperatura normala de fierbere a acestora,
regenerarea lor facandu-se prin detenta si stripare cu abur.

De regula, procedeul prezinta avantaje in cazul cand se aplica la gaze cu
presiuni mai mari de 18 bar si cu concentratii de CO, sau (CO, + H,S) cuprinse intre
5% si 50%. In aceste conditii continutul de CO; in gazul purificat se poate reduce in
mod normal pana la 0.5%, realizarea unor puritati mai ridicate impunand unele
consideratii speciale. Mai mult, alegerea unei scheme tehnologice sau a alteia
depinde de concentratia CO,, in gazul de alimentare, de gradul de purificare cerut,
de presiunea in absorbtie si de consumul de abur in desorbtie. Cand cheltuielile
legate de consumul de abur sunt ridicate, atunci se prefera investitii suplimentare
pentru o instalatie mai complexa care se justifica prin scdderea consumului de abur
la desorbtie. In continuare sunt prezentate diferite scheme tehnologice in functie de
cei doi parametri.

In Figura 2.2 este prezentatd cea mai simplda schema tehnologica a
procedeului cu solutie calda de carbonat de potasiu. Ea este asemanatoare schemei
clasice cu amina, diferenta majora constitui in lipsa racitorului de absorbant sarac si
a schimbatorului de caldura absorbant bogat-absorbant sarac datoritda faptului ca
absorbtia se realizeaza la aceeasi temperatura ridicata ca si desorbtia. Prin aceasta,
cheltuielile de investitii sunt mai mici. Schema poate avea in plus un schimbator de
caldura intre gazul purificat cald si gazul de alimentare rece in vederea recuperarii
caldurii si uscarii partiale a gazului purificat (prin racirea gazului purificat umed o
parte din apa condenseazd). Aceastda schema se aplica la purificarea gazelor care
contin cel putin 5% CO, sau (CO, + H,S) si poate realiza o scadere a concentratiei
CO, in gazul purificat pana la o valoare de circa 1%.
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Figura 2.2. Schema tehnologica clasica a procedeului cu solutie calda de
carbonat de potasiu
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In Figura 2.3 este prezentatd o schema tehnologicd cu flux de absorbant
sarac scindat in doud. Fluxul mai mic (flux secundar) racit cu 16-32°C se introduce
la varful coloanei de absorbtie. Fluxul principal se introduce sub punctul de intrare a
fluxului racit. In acest caz se poate obtine un gaz purificat cu un continut de CO,
mai mic decét cel obtinut cu schema din Figura 2.2.
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Figura 2.3. Schema tehnologica cu flux de absorbant sarac scindat si racit
partial

In Figura 2.4 este prezentatd o altd schema tehnologicd cu fluxuri laterale
de absorbant care impart cele doua coloane in cate doua zone. Conform acestei
scheme partea principala din fluxul de absorbant regenerat partial este preluatd
lateral din coloana de desorbtie si introdusd ca absorbant deasupra zonei inferioare
a coloanei de absorbtie. In acest fel partea mai mica din absorbantul partial
regenerat (fluxul secundar) va fi stripat in continuare mult mai bine datorita faptului
ca in zona inferioara a coloanei de desorbtie ea vine in contact cu intreaga cantitate
de abur din refierbator. Aceastda parte foarte bine stripata se reintoarce la varful
coloanei, trecand in prealabil printr-un racitor cu apa. Aceastda schema tehnologica
se poate folosi cu bune rezultate in cazul cdnd se urmareste un grad inaintat de
purificare. Tot pentru purificarea avansatda a gazelor se poate folosi si schema
tehnologicd cu fluxuri laterale din Figura 2.5 unde cele doud coloane sunt
compartimentate in trei zone.
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Figura 2.4. Schema tehnologica cu fluxuri laterale si coloane compartimentate
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Alegerea uneia din cele patru scheme tehnologice depinde in primul rand de
concentratia CO, admisa in gazul purificat si in masura mai mica de costul si
disponibilitatea aburului de presiune mica.

In general, la purificarea gazelor cu presiuni de minimum 20 bar se poate
folosi schema din Figura 2.2 daca CO, din gaze trebuie redus la aproximativ 1.5%.
Cand se urmareste reducerea CO, in domeniul 0.8-1.5% se apeleaza la schema din
Figura 2.3, unde fluxul mai mic se raceste la circa 87°C. Daca scopul urmarit este
reducerea CO, sub 0.8% atunci se apeleaza la schema din Figura 2.4 intrucat numai
in acest fel se poate obtine o eficienta ridicata a regenerarii.

Studiile efectuate pe o instalatie pilot precum si unele date din instalatiile
industriale au aratat ca CO, se poate reduce pana la 0.05% folosind schema din
Figura 2.4. Daca se urmareste reducerea mai avansata a continutului de CO, (intre
0.01 si 0.02), atunci trebuie sa se foloseasca schema din Figura 2.5 cu fluxuri
laterale si coloane compartimentate in trei zone, fard insa a depasi consumul de
abur peste valoarea ceruta.

Dacd se urmadreste o reducere suplimentara a consumului de abur la
striparea solutiei de carbonat fata de valorile inregistrate in schemele prezentate
mai sus, acest lucru se poate realiza prin folosirea unei coloane de desorbtie
prevazuta cu doua ejectoare cu abur. In acest caz solutia de carbonat se imparte in
doua fluxuri care sunt trimise in doua vase separatoare unde se mentine o presiune
mai scazutd cu ajutorul celor doua ejectoare cu abur. Datoritd acestui fapt, la
intrarea in cele doud vase, solutia va suferi o detenta, vaporii de apa rezultati fiind
preluati si comprimati de ejectorul cu abur pana la presiunea din coloana de
desorbtie. Vaporii de apa rezultati prin detenta solutiei se introduc in coloanad unde
vor actiona ca agent de stripare a CO, ca si aburul de la refierbator.

Din cele prezentate rezulta ca si in cazul procedeului cu solutie calda de
carbonat de potasiu problema importantd este legata tot de consumul de caldura
respectiv de abur la striparea solutiei. Consumul este functie in primul rand de
continutul CO, in gazul purificat care, la randul lui depinde de gradul de stripare a
solutiei si apoi de presiunea partiald a CO, in gazul de alimentare si de schema
adoptats. Dacd se exprim3 acest consum in kg abur/m? solutie recirculatd se poate
aprecia ca, in cazul procedeului cu solutie calda de carbonat, consumul variaza intre
72 si 96 in comparatie cu valorile 132-156, in cazul procedeului cu solutie apoasa de
MEA.

Ca si in celelalte procedee prezentate, calculul tehnologic al coloanelor de
absorbtie si desorbtie (calculul numarului de talere teoretice) necesitd cunoasterea
datelor de echilibru pentru sistemul CO,-solutie de carbonat la diferite temperaturi.
Asemenea date au fost prezentate in literatura de specialitate pentru solutii de
concentratie 20 si 40% masa carbonat. Datele de solubilitate indica posibilitatea
aparitiei cristalelor de bicarbonat de potasiu sub forma unei paste la concentratii ale
solutiei de 40% masa carbonat echivalent sau mai mult daca solutia se raceste intr-
un punct din circuit. Scaderea concentratiei la 30% sau mai putin elimind acest
neajuns care ar conduce la eroziuni mari, mai ales la rotorul pompelor.

Transformarea numarului de echilibre teoretice obtinut prin metoda grafica,
pe baza curbei de echilibru si a dreptei de operare, in indltime de umplutura sau in
talere practice, sau stabilirea direct a indltimii stratului de umpluturd cere
cunoasterea si a altor date de proiectare, cum ar fi: coeficientul global de transfer
de masa si eficacitatea talerului.

Printre primele date publicate in acest sens au fost efectuate pe doua
instalatii pilot de catre Benson si de Buck si Leitch [K7]. Prima serie de experiente s-
a efectuat pe o instalatie pilot cu o coloana de absorbtie de diametru 100 mm si o
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inaltime a stratului de umplutura de aproximativ 2.7 m, umplutura fiind formata din
inele Raschig de 13 mm, si o coloand de desorbtie cu diametrul de 150 mm si un
strat din aceeasi umplutura, dar cu o indltime de numai 1.45 m. A doua serie de
experiente s-a efectuat pe o instalatie pilot cu o coloana de absorbtie prevazuta cu
un strat de umplutura de 9 mm si diametru 150 mm, umplutura fiind constituitd din
inele Raschig de portelan de 13 mm si o coloana de desorbtie cu diametrul de 200
mm si un strat de 13 m de umplutura din inele Raschig de 13 mm.

La obtinerea coeficientilor de absorbtie in prima serie de experiente s-au
folosit concentratii ale solutiei (40% K,COs) si gazului precum si raporturi lichid/gaz
cuprinse in domeniile intalnite in practica industriald. De aceea, valorile lor pot fi
apreciate ca deosebit de folositoare in proiectarea instalatiilor industriale. Aceste
valori sunt reprezentate grafic de Kohl si Nielsen [K7] cu scopul de a evidentia
influenta presiunii partiale a CO, asupra coeficientului de transfer.

De asemenea au fost efectuate un numar mai mic de experiente si pentru
absorbtia simultana a CO, si H,S. Datele obtinute au aratat ca eficacitatea absorbtiei
H,S este numai cu putin mai mare decat a CO, spre deosebire de celelalte procedee
de absorbtie cu saruri alcaline la temperaturi joase care, in general, sunt multa mai
selective fata de H,S.

In afard acestor date obtinute pe instalatii pilot, in literaturad s-au publicat si
unele date obtinute pe instalatii industriale de capacitati relativ mici.

Concentratia CO; in solutie descreste rapid cu descresterea presiunii partiale
a CO, din gazul de deasupra solutiei. Din acest motiv este recomandabil ca
regenerarea sa se faca la presiune scazuta. Aceasta presiune trebuie sa fie cuprinsa
intre 1.14 si 1.7 bar (presiune absolutd) dar cea mai favorabild este de 1.14 bar.

Deoarece absorbtia se face la presiuni ridicate iar desorbtia la presiuni
scazute si Intrucat concentratia CO, in solutie scade rapid cu scdaderea presiunii
partiale a acestuia in faza vapori, la trecerea solutiei din coloana de absorbtie in
coloana de_desorbtie, datorita scaderii presiunii, o parte importantd din CO, se
desoarbe. In felul acesta, solutia se regenereaza partial inainte de intrarea in
coloana de desorbtie; se pare ca prin aceasta detenta CO, desorbit variaza intre 33
si 66%.

O alta problema importanta de proiectare si care confera un oarecare
avantaj procedeului cu solutie caldd de carbonat de potasiu o constituie coroziunea.
In conditii obisnuite de operare procesul poate fi considerat necorosiv. Observatiile
din instalatiile industriale indica faptul ca otelul carbon este adecvat pentru
realizarea intregii instalatii. Se recomanda totusi folosirea otelului inox in locuri unde
viteza fluidului este mare si anume: pentru pompele de solutie, pentru robinetii de
reglare si pentru tevile refierbatorului desi in acest din urma caz, otelul carbon a dat
de multe ori rezultate satisfacatoare.

2.4. Absorbtia CO, in apa

Eliminarea CO, din gaze prin absorbtie in apa a fost unul dintre procedeele
importante de purificare a gazelor cu presiuni ridicate si concentratii mari de CO,
[K7, R2]. Acest procedeu a fost inlocuit de-a lungul anilor cu procedee mult mai
eficiente prezentate in acest capitol, care folosesc absorbanti cu capacitati de
absorbtie mult mai mari decat cea a apei si mult mai selectivi. Cu toate acestea, in
cazurile cand presiunea partiala a CO, este mai mare de 4 bar (de exemplu, in cazul
gazelor de la sinteza amoniacului presiunea in absorbtie trebuie sa fie minimum 16
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bar deoarece concentratia CO, in acest gaz este de aproximativ 25% volum)
procedeul de absorbtie cu apa se mai foloseste datoritd avantajelor pe care le
prezinta:
- simplitatea schemei tehnologice (instalatia nu necesita schimbator de
caldura, coloana de regenerare, refierbator si condensator de abur);
- procedeul nu necesitd consum de caldura;
- foloseste un absorbant extrem de ieftin (deci cheltuielile cu pierderile de
absorbant sunt neinsemnate);
- solventul nu reactioneaza cu COS, O, sau alte impuritati;
- prezinta o selectivitate evidenta fata de CO..
Dintre dezavantajele principale ale procedeului se mentioneaza:
- capacitate de absorbtie mica a apei fata de CO, ceea ce necesita ratii
mari de absorbant respectiv consumuri energetice de pompare ridicate;
— nu realizeaza grade mari de eliminare a COy;
- CO; recuperat nu este de puritate avansata.

2.5. Retinerea CO, prin procedeul Giammarco-Vetrocoke

Acest procedeu se bazeaza pe absorbtia CO, in solutia de carbonat de
potasiu activata cu trioxid de arsen (As,03), glicind (glicocol) si diverse etanolamine
[I1, K7]. Solutia activatd cu compusul arsenic realizeaza absorbtia CO, cu o viteza
de 10-20 de ori mai mare decét solutia de carbonat de potasiu neactivata si de 2-3
ori mai mare decat solutia calda de carbonat de potasiu. Prin aceasta se reduce
necesarul suprafetei de transfer de masa respectiv indltimea coloanei de absorbtie.
Mai mult, prezenta trioxidului de arsen confera solutiei absorbante o protectie
anticorosiva chiar si la temperaturi ridicate. Dezavantajul procedeului constd in
faptul ca trioxidul de arsen este foarte otravitor si, ca atare, solutia trebuie manuita
cu multa atentie; in nici un caz procedeul nu poate fi folosit la recuperarea CO, cu
destinatie alimentara.

La baza procedeului stau urmatoarele reactii reversibile:

2K3As0O3 + 3COy <> 3K,CO3 + As»03 (2.15)
3K>CO3 + 3COy + 3H70 <> 6KHCO3 (2.16)
2K3As0O3 + 6COy + 3H,0 < 6KHCO3 + As»03 (2.17)

Conform procedeului original, absorbtia CO, are loc la temperaturi medii de
50-100°C si presiuni cuprinse intre presiunea atmosferica si 75 bar sau mai mari.

In ceea ce priveste regenerarea solutiei, aceasta poate avea loc prin una din
urmatoarele douda metode:

— prin stripare cu abur direct sau cu refierbator la presiunea atmosferica

sau mai mare;

— prin stripare cu aer la temperatura atmosferica.

Datorita faptului ca trioxidul de arsen este foarte otravitor, au fost introdusi
si alti compusi de activare a reactiei de absorbtie cum ar fi glicocolul, despre care se
spune ca ar fi la fel de bun ca si trioxidul de arsen dar sigur este unul dintre cei mai
buni compusi de activare neotravitori.
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Recentele scheme tehnologice ale procedeului Giammarco-Vetrocoke pare sa
reducd necesarul de caldurd. Conform acestora, absorbtia se realizeaza Ila
temperaturi obignuite fard a mai apela la clasicul schimbator de caldura. Astfel,
gazele se introduc la baza coloanei de absorbtie la o temperatura de 220-250°C. In
felul acesta caldura adusa de gaze este preluata aproape integral de absorbantul
bogat prin schimb de caldura direct cu gazul farad a reduce absorbtia chimica la
varful coloanei. Absorbantul bogat astfel incalzit este supus detentei, aburul rezultat
prin detentd fiind utilizat ca abur direct de stripare la coloana de regenerare a
solutiei. In consecintd, conform acestei scheme tehnologice, caldura continutd de
gaze poate fi preluatd de absorbantul bogat si folosita la regenerarea acestuia prin
schimb de caldura direct, renuntandu-se la clasicul schimbator de caldurd si la
refierbator.

2.6. Retinerea CO, prin procedeul Catacorb

Procedeul Catacarb se bazeaza pe absorbtia CO, intr-o solutie de carbonat
de potasiu la care se mai adauga o substanta chimica (activator) care sa mareasca
viteza reactiei chimice dintre CO, si carbonat in procesul de absorbtie si desorbtie
[11, K7].

Acest procedeu a fost aplicat pentru prima data la eliminarea CO, din gazele
rezultate la fabricarea amoniacului cand, pentru marirea capacitatii unei instalatii de
fabricare a amoniacului de la 180 la 200 t/zi, s-a pus si problema maririi capacitatii
de purificare a instalatiei de eliminare a CO, din gaze care initial se facea prin
procedeul Benfield. Pentru rezolvarea acestei probleme, s-a propus addugarea unor
activatori in solutia de carbonat de potasiu, sugestie care a fost acceptata. In felul
acesta a aparut procedeul Catacarb.

Acest procedeu foloseste ca absorbant o solutie de carbonat de potasiu la
care se mai adaugd ca activator un boratamind, netoxic pentru catalizatorul de
nichel precum si un inhibitor de coroziune. Schema tehnologica a procedeului poate
fi clasica sau cu fluxuri lateral ca si in cazul procedeului cu solutie calda de carbonat
de potasiu. Daca, din proces, gazele care se supun purificarii rezultd cu temperatura
mare, ele pot fi folosite ca agent termic la refierbatorul coloanei de regenerare a
solutiei.

2.7. Impedimente legate de solutiile apoase de
etanolamine

2.7.1. Degradarea solutiilor de etanolamine

In procesul de absorbtie-desorbtie, in afara pierderilor de amind prin
vaporizare si antrenare mecanica, au loc pierderi considerabile si datorita
degradarilor termice si chimice ale aminelor din solutie, care conduc la deteriorarea
calitatii acestora [B4, D4, S5, S7, S11]. Problema are o importanta deosebita in
pastrarea capacitatii de absorbtie a solutiei si in functionarea normala a instalatiei.

Deteriorarea solutiilor de amina are loc prin:

- Reactii de degradare oxidativa a aminelor;

— Reactii de formare a tiosulfatilor;
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- Reactii de descompunere termica;

- Alte reactii chimice.

In conditile din instalatie, aminele se pot degrada oxidativ datorita
oxigenului prezent in gazele de ardere precum si a oxigenului solubilizat in solutia
de amina din rezervorul de depozitare sau a oxigenului care ar putea patrunde in
instalatie in cazul in care coloana de desorbtie sau de purificare a solutiei ar lucra
sub vid [B4, S7, S11].

Dintre aminele folosite, monoetanolamina pare sa fie cea mai sensibila la
reactiile de degradare oxidativa. Sunt posibile mai multe mecanisme de reactie. De
exemplu, oxigenul reactioneaza cu hidrogenul sulfurat din gaz, formand sulf liber
care reactioneaza cu amina, rezultand ditiocarbamati, tiouree si alti compusi care
prin simpla incdlzire nu mai pot fi transformati din nou in amina.

In prezentda de CO, si O, etanolamina se poate oxida la glicerind si acizii
glicolic si oxalic. Acesti acizi organici atacd suprafata otelului din coloane si
schimbatoare de caldura, formand saruri de fier din care, cele mai multe, sufera
reactii de schimb cu CO, formand carbonat de fier care precipitd din solutie si in felul
acesta acidul organic ramas liber va reactiona cu noi cantitati de fier. Alte
mecanisme care explicd cauza coroziunii sunt descrise in [K7]. Desi intre aceste
mecanisme si cel descris mai sus nu exista concordanta deplind, se poate afirma cu
certitudine ca acesta constituie totusi una din cauzele coroziunii si ca oxigenul este
elementul daunator solutiei de amina.

Legat de acest proces complex de degradare oxidativa a aminelor au fost
identificati si acizii formic si acetic. Acestia se pot combina cu aminele formand
saruri care, de asemenea, nu se pot regenera prin incalzire. Prezenta acizilor in
sistem deranjeaza deoarece sunt capabili sa neutralizeze intr-un timp relativ scurt
intreaga cantitate de solutie. Purificarea solutiei de sarurile acestor acizi se poate
realiza prin distilare in prezenta de soda calcinata.

Datorita faptului ca toate aceste reactii de degradare oxidativa au loc numai
datorita prezentei oxigenului in sistem, solutia evidentda pentru evitarea lor,
respectiv a pierderilor de amina o constituie eliminarea acestuia desi folosirea unor
inhibitori de oxidare este binevenita.

Dupa parerea multor autori exista totusi unele cauze reale care ar putea sa
explice descompunerea termicd a aminelor. Dintre acestea se mentioneaza
supraincalzirile locale din refierbator care au loc de obicei in acele refierbatoare care
folosesc ca mediu de incalzire ulei cu temperaturi ridicate. Daca totusi in coloana de
desorbtie se folosesc temperaturi peste cele normale pot apare produsi de
descompunere termicd ce contribuie si ei la coroziunea din instalatie. Eliminarea
acestor produsi se face prin distilare. Dintre aminele folosite, monoetanolamina pare
sa fie cea mai stabild, iar dietanolamina cea mai putin stabila termic.

Pierderile de amina cele mai obisnuite au loc datoritd reactiilor nereversibile
ale mono- si dietanolaminei cu CO,. Aceste reactii sunt lente in conditii normale dar
in conditiile de regenerare pot decurge cu viteze care nu mai pot fi neglijate. Datele
de literatura arata ca in conditii similare, viteza de conversie a DEA in prezenta de
CO, este net superioard vitezei de conversie a MEA. De exemplu, cand o solutie
apoasa de amina de concentratie 20% masa, saturatd cu CO,, este incalzita timp de
8 ore la 126°C si 17.5 bar, 22% din DEA se converteste, in timp ce din MEA nu se
converteste practic nimic.

Cand gazele contin sulfura de carbonil (COS) si disulfurd de carbon (CS,)
acestea pot reactiona cu aminele primare si secundare marind pierderile. Reactia
dintre COS si MEA este analoaga cu cea dintre CO, si MEA dar in conditiile de
temperatura din instalatie decurge cu o viteza considerabil mai mare. Sulfura de
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carbonil reactioneazd de asemenea si cu DEA dar viteza de reactie este mult mai
mica. In plus, produsul de reactie rezultat in acest caz se descompune in conditiile
din desorbtie permitand astfel recuperarea aminei. Din acest motiv la tratarea
gazelor care contin COS se prefera DEA in loc de MEA. Ceilalti compusi din gaze cum
ar fi: mercaptanii, disulfurile si tiofenii nu reactioneaza cu aminele si deci nu
influenteaza pierderile.

In sistemul inchis de circulatie a solutiei de amind, aceasta se impurifica in
timp cu substante solide si semi-solide insolubile. Aceste substante trebuie eliminate
din solutie deoarece prin actiunea lor abraziva produc eroziuni in instalatie. In plus,
fenomenul de eroziune intensifica coroziunea in sistem deoarece prin actiunea
abraziva a substantelor amintite, pelicula protectoare de sulfura de fier formata pe
suprafata echipamentului de otel este indepartata si atunci noi suprafete de otel
sunt expuse la reactia de formare a sulfurii de fier. De asemenea, aceste substante
au tendinta de a se acumula si depune pe la coturi si in alte zone provocand
infundarea coloanelor, ventilelor, conductelor si schimbatoarelor de caldura.
Eliminarea lor se face prin filtrarea solutiei de aminda dupa regenerare, fluxul de
solutie filtratd reprezentand 5-10% din debitul de solutie recirculata.

In practica se folosesc diverse tipuri de filtre, iar deseurile de bumbac, sacii
de panza, impletiturile de bumbac, etc., constituie elemente de filtrare folosite cu
succes la indepartarea particulelor solide cu dimensiuni mai mari. Uneori, in cazul
folosirii unor impletituri speciale se pot indeparta particule cu dimensiuni mai mici de
100 microni. Avantajul de filtrare consta in faptul ca sunt relativ ieftine si realizeaza
filtrarea cu pierderi mici de presiune.

Folosirea diatomitului la filtrare, desi necesita cheltuieli mai mari, permite
indepdrtarea particulelor foarte mici. De aceea, in unele cazuri, diatomitul se
combina cu unul din elementele de filtrare mentionate mai inainte, formand doua
filtre in serie.

Pentru solutiile care manifestd tendinta de spumare se folosesc straturi
formate din carbune activ sau mangal care permit indepartarea urmelor din agentii
activi de suprafata.

Din cele prezentate rezultd ca pentru o functionare in bune conditii a
instalatiei, solutiile de amine trebuie purificate.

Solutiile de MEA se purificd cu ajutorul instalatiei de distilare semicontinua.
Aceasta instalatie compusa in principal dintr-un refierbator cu spatiu de vapori este
alimentata cu cca. 2% din solutia regenerata care paraseste coloana de desorbtie.
Refierbatorul, incalzit cu abur, functioneaza la presiunea atmosferica sau in vid si
elimina pe la partea superioara solutia de amina in faza vapori care se reintoarce la
coloana de desorbtie iar pe la partea inferioara impuritatile solubile si insolubile
(particulele fine care nu au putut fi indepartate la filtrarea solutiei de amina),
nevolatile, cum sunt: sarurile stabile termic, produsii de descompunere termica si
degradare oxidativd, etc.

In procesul de distilare se adauga carbonat sau hidroxid de sodiu pentru
eliberarea aminei din sarurile acizilor formati in proces si reducerea coroziunii.
Introducerea carbonatului se poate face direct in refierbator inainte de incarcarea
acestuia cu solutie de amina. Dupa incarcare, refierbatorul este alimentat continuu
cu solutie de amina (1-3% din debitul de solutie recirculatd) iar in acelasi timp se
incalzeste treptat cu abur in asa fel incat vaporii care parasesc refierbatorul (si care
sunt la echilibru cu lichidul din care au provenit) sa aiba acelasi continut de amina
ca si fluxul ce alimenteaza refierbatorul. Aceasta inseamna ca in cazul in care
alimentarea refierbatorului contine 15% MEA vaporii trebuie sa contina tot 15%, dar
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atunci lichidul din refierbator, fiind la echilibru cu vaporii, va avea o concentratie
mult mai mare (din curba de echilibru lichid-vapori rezultd valoarea de 62% MEA).

In timpul distilarii, temperatura din refierbator creste datorita acumularii
substantelor solide si a celor cu temperatura de fierbere ridicata. Alimentarea
refierbatorului se opreste cand temperatura atinge valoarea de 140°C, dar distilarea
continua inca un scurt timp, concomitent cu addaugarea de apa in refierbator sau
direct abur, pentru indepartarea monoetanolaminei din solutia reziduala. Dupa
aceea refierbatorul se curata, se incarca si ciclul se repeta.

Acest sistem se aplicd cu bune rezultate in cazul purificarii solutiei de MEA
care are o presiune de vapori suficient de mare ca sa permita distilarea la
temperaturi la care amina nu se descompune termic.

Pentru amine superioare (DEA si TEA) se folosesc alte metode de purificare.
De exemplu, una dintre metode constd in prelucrarea unui mic flux lateral din
solutia de amina, adaugarea de hidroxid de sodiu sau de potasiu si indepartarea prin
distilare a unei parti insemnate din apa. Dupa aceasta, solutia de amina concentrata
care mai contine 5-10% masa apa se amesteca cu alcool (de preferinta alcool
izopropilic) care produce precipitarea sarurilor de sodiu sau potasiu ale acizilor
organici si anorganici. Dupa separarea prin filtrare a acestor saruri, alcoolul se
indeparteaza prin fractionare iar amina se reintoarce in fluxul principal al solutiei de
amind regeneratda. Experienta arata ca purificarea solutiei de amina joaca un rol
deosebit de important in reducerea coroziunii, spumarii si depunerilor.

2.7.2. Spumarea

Solutiile apoase de amina au tendinta de spumare mai ales in instalatiile noi
[K7, K8]. Spumarea are loc in primul rand in coloana de absorbtie, dar ea poate fi
intalnita si in coloana de desorbtie. Aceasta problema este deosebit de importanta in
exploatarea instalatiilor deoarece spumarea produce antrenarea mecanica a
solutiilor de amina in gazul purificat, marind in felul acesta pierderile de amina,
respectiv cheltuielile de exploatare. Una din cauzele spumarii o constituie particule
fine din gaze.

Alta cauza a spumarii o constituie prezenta acizilor organici rezultati prin
degradarea oxidativa a aminelor si care formeaza cu aceasta compusi capabili sa
producd spumarea. Ungerea pompelor si ventilelor poate constitui de asemenea o
sursa de agenti de suprafata capabili de spumare.

Spumarea poate fi controlata prin indepartarea agentilor de suprafatd cu
ajutorul fierberii sau prin addugarea unor inhibitori de spumare sau agenti
antispumanti. Dintre acestia se mentioneaza alcoolii cu masda moleculara mare
(alcoolul oleic), siliconii si alchilfenoxietanolii (octilfenoxietanolul). Dietilenglicolul si
trietilenglicolul actioneaza ca agenti antispumanti foarte activi.

Dintre inhibitorii cunoscuti, cei mai folositi sunt siliconii. Ei se folosesc in
stare pura sau sub forma unei emulsii cu apa; in general se prepara siliconi puri.
Deoarece in instalatie pierderile de inhibitori sunt continue, el trebuie adaugat in
mod continuu, Tn asa fel incat concentratia lui in solutie apoasa de amina sa fie de
ordinul 10-15 ppm maxim 0.6% volum pentru a putea evita satisfacator spumarea.
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2.7.3. Coroziunea

Coroziunea reprezintd una dintre cele mai serioase probleme ale instalatiilor
de eliminare CO, din gaze cu solutii apoase de amine.

In literatura sunt prezentate numeroase teorii privind mecanismul coroziunii.
Dupa Kohl si Nielsen [K7] principalii agenti de coroziune sunt tocmai gazele acide
CO, si H,S. Aceastd ipoteza se bazeaza pe observatia ca odata cu cresterea
concentratiei gazelor acide in solutie, creste si coroziunea. Acest lucru este
confirmat si de faptul ca in cazul folosirii unor solutii apoase mult mai concentrate in
amind, coroziunea creste, deoarece, in acest caz, solutia absoarbe pe unitatea de
volum o cantitate mai mare de gaz acid.

Hidrogenul sulfurat atacd otelul ca un acid cu formarea sulfurii de fier
insolubile. Acest compus formeaza un strat protector pe suprafata metalului care
insa nu adera compact si de aceea nu ofera o protectie satisfacatoare la coroziune.

Reactia cu CO, produce si ea coroziuni serioase, mai ales la temperaturi
ridicate si in prezentd de apa. Se pare ca mecanismul coroziunii in acest caz consta
in reactia dintre fier si acidul carbonic cu formarea de bicarbonat de fier; prin
incalzirea solutiei, CO, este pus in libertate iar fierul precipita sub forma de
carbonat. Nu exista corelatii satisfacatoare care sa exprime in cazul amestecului de
CO; si H,S influenta raportului H,S/CO, asupra coroziunii. Unele date experimentale
arata ca viteza de coroziune creste de 10 ori cand raportul H,S/CO, creste de 6 ori.
Este clar insa ca amestecurile de H,S si CO, dizolvate in apa sunt mult mai corosive
decat binarele H,S-apa si CO;-apa.

Alti agenti de coroziune sau promotori ai coroziunii CO, si H,S sunt produsii
de degradare oxidativa, aminele propriu-zise nefiind corosive pentru otelul carbon
chiar la temperaturi relativ ridicate. Mai mult, ele actioneaza ca un inhibitor de
coroziune in prezenta de CO,. O comparatie intre vitezele de coroziune ale otelului
carbon in apd, in solutie de MEA si in solutie de amestec glicol-amina in prezenta de
CO, se poate observa fata de apa, MEA joaca rolul unui inhibitor de coroziune.

Sistemele care folosesc ca absorbant solutii apoase de DEA, TEA si
metildietanolamina (MDEA) prezintd mai putine probleme de coroziune decét cele
care folosesc MEA. Explicatia poate fi cautatd in faptul ca aceste amine au un
caracter bazic mai slab si deci pot fi stripate mult mai bine.

In instalatiile de eliminare a CO, din gaze cu solutii de amina, coroziunile
predominad n acele locuri unde concentratia CO, in solutie si temperatura sunt mai
mari. Din acest motiv, in cazul solutilor de MEA, partea din instalatie cea mai
susceptibila la coroziune pare sa fie refierbatorul, iar in cazul solutiilor de DEA, TEA
si MDEA a caror stripare este mult mai usoara (deci concentratia gazului acid in
solutia din refierbator mult mai micd), coloana de desorbtie va fi partea cea mai
susceptibila la coroziune; in cazul solutiilor de glicol si amina, indepartarea practic
totala a CO, se realizeaza in coloana de desorbtie (deci, solutia regenerata nu va
mai contine practic CO,), concentratia cea mai mare de CO, la temperatura cea mai
ridicata va fi in solutia de absorbant bogat in CO, din schimbatorul de caldura. De
aceea, coroziunea cea mai mare va fi in zona cu temperaturi mai mari a acestui
schimbator, pe partea absorbantului bogat in CO,. Astfel, in cazul acestui sistem,
zonele de coroziune din instalatie vor fi mai mici in comparatie cu cele din cadrul
sistemelor de amine. Practica industriala arata totusi ca, atat in cazul folosirii solutiei
de MEA cat si a solutiilor de glicol si amina, tuburile schimbatorului de caldura sunt
corodate pe ambele parti si, dupa cum era de asteptat, mai mult in zona cu
temperaturi mai mari. Este adevarat ca la solutia de glicol-amina, coroziuni mai
puternice s-au gasit pe partea absorbantului bogat. In ceea ce priveste mantaua
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schimbatorului de caldura, fabricata din otel carbon, aceasta este foarte putin
susceptibila la coroziune.

Coloana de desorbtie este supusa si ea coroziunii, gradul de coroziune fiind
in functie de temperatura din coloana, de tipul absorbantului si de concentratia CO,
in solutie. Folosirea unei temperaturi mari in desorbtie conduce la cresterea
coroziunii. Coroziunea are loc atat in spatiul vaporilor cat si in cel al lichidului si este
mult mai pronuntata in zona de sub punctul de alimentare, mai ales spre baza
coloanei.

In ceea ce priveste racitorul solutiei de amina si condensatorul vaporilor de
la varful coloanei de desorbtie, acestea practic ar trebui sa nu se corodeze. Totusi,
in practicd, se constata coroziuni si la racitor pe partea solutiei, mai ales in cazul
cand aceasta nu este stripata bine.

Pentru reducerea coroziunii in instalatii, literatura recomanda folosirea
simultand a mai multor procedee:

- folosirea unor temperaturi mai mici in refierbator si in coloana de

desorbtie;

- folosirea unui abur cu temperatura nu prea mare;

- folosirea unor presiuni mai mici in coloana de desorbtie pentru reducerea
temperaturii din coloana;

- impiedicarea patrunderii oxigenului in sistem prin mentinerea unei perne
de gaz inert in rezervoarele cu solutie de amina care ar putea fi expuse
la aerul atmosferic purificarea solutiei de amina prin distilare si filtrare;

- folosirea in zonele cele mai susceptibile la coroziune a unor oteluri aliate;

— folosirea unor inhibatori de coroziune.

2.7.4. Alegerea materialelor de constructie

Datorita susceptibilitatii diferite la coroziune a diverselor zone si aparate din
instalatie, materialele folosite vor fi diferite. Conform literaturii, in solutiile apoase
de MEA, DEA, TEA sau MDEA, tipurile de otel austenitic 8TiNiCr180 si 8TiMoNiCr175
sunt foarte rezistente la coroziune chiar daca in sistem exista fie CO,, fie CO, si H,S.
De asemenea, In anumite conditii se mai poate folosi monelul, unele aliaje de
aluminiu si alama marina.

In general partile din instalatie cele mai expuse la coroziune sunt: baza
coloanei de absorbtie, ventilul de reglare automatd a nivelului de lichid din baza
acesteia, vasul de degazare, schimbatorul de caldurd, coloana de desorbtie si
refierbatorul. Tindnd seama de datele prezentate in [K7, K8] se pot face
urmatoarele recomandari:

— Coloana de desorbtie se poate construi din otel carbon, dar baza coloanei

se va placa cu unul din otelurile aliate prezentate mai sus;

— Pentru ventilul automat de reglare a nivelului se va folosi de asemenea
unul din cele doua oteluri austenitice. Datorita coroziunilor severe in
cazul folosirii de MEA se recomanda folosirea a doua ventile automate in
paralel, unul fiind de rezerva;

- Pentru vasul de degazare folosit in cazul purificarii gazelor cu presiuni
ridicate, sunt valabile specificatiile de la coloana de absorbtie;

— Pentru tevile schimbatorului de caldura se poate folosi unul din cele doua
oteluri aliate sau un aliaj de aluminiu;

- Coloana de stripare se poate construi din otel carbon placata cu otel
aliat. Din acelasi otel aliat se vor construi si talerele. Unele coloane de
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38 2. Separarea CO; din gaze

desorbtie se construiesc din otel carbon protejat anticorosiv, iar in locul
talerelor se folosesc inele ceramice, in cazul solutiilor de glicol-amine se
protejeaza zona din apropierea punctului de alimentare prin acoperiri cu
aliaje de aluminiu; din acelasi se construiesc si talere respective. Zona de
protectie cuprinde 6 talere in jos si 2 talere in sus fatd de punctul de
alimentare;

— Tuburile refierbatorului se construiesc numai din cele doua oteluri aliate;

- Pentru condensatorul de la varful coloanei de desorbtie se poate folosi
otelul carbon chiar in acele conditii severe cand vaporii contin 50% CO,
si H,S si 50% apa. Pentru eliminarea sau reducerea coroziunii la acest
condensator sau la racitorul cu apa a solutiei de amina se pot folosi si
tevi bimetalice care contin la exterior alama marina si la interior otel
carbon.

2.7.5. Pierderile de amina si consumul de chimicale

Pierderile de amina pot avea loc in trei moduri:

- prin antrenare mecanica;

- prin vaporizare datoritd gazului purificat care actioneaza ca un gaz inert;

- prin degradari termice si oxidative.

Pierderea de amind prin antrenari mecanice are loc in partea superioara a
coloanelor de absorbtie si desorbtie si se datoreaza in principal fenomenului de
spumare. Aceastd pierdere trebuie evitatd nu numai datorita faptului ca mareste
consumul de chimicale, ci si a faptului ca lichidul antrenat poate contamina gazul
purificat. Diminuarea acestor pierderi se poate realiza prin separarea hidrocarburilor
grele din gazul bogat ce alimenteaza coloana de absorbtie sau prin operarea
acesteia la o temperatura cu 5-10°C mai mare decat temperatura de intrare a
gazului bogat, prin introducerea de agenti antispumanti si prin montarea la varful
celor doua coloane a unor demistere.

Pierderile de amina prin vaporizare au loc la varful coloanei de absorbtie. Cu
toate ca la temperatura de lucru din coloana presiunile de vapori ale aminelor sunt
extrem de mici, totusi datoritd debitului mare de gaz purificat care actioneaza ca un
gaz inert, pierderile pot fi relativ mari. Aceste pierderi, in afara faptului cd maresc
consumul de chimicale, pot crea probleme serioase in cazul in care gazul purificat s-
ar folosi intr-un proces catalitic deoarece ar otravi catalizatorul.

In cazul in care s-ar folosi ca absorbant amina purd, calculul pierderilor de
amina la varful coloanei se poate face cu relatia antrenarii cu gaz inert a unui sistem
monocomponent:

Oy = _Go
P (2.18)
Pv
unde O, reprezinta pierderile de amina pura, [kmol/h];

Gy - debitul de gaz purificat, [kmol/h];

p - presiunea din coloand, [bar];

p, — presiunea de vapori a aminei la temperatura de la varful coloanei,

[bar].
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2.7. Impedimente legate de solutiile apoase de etanolamine 39

Se observa ca pierderile sunt cu atat mai mici, cu cdt amina are presiunea
de vapori mai mica. Din acest punct de vedere folosirea aminelor superioare (DEA,
TEA, MDEA) ar constitui un mijloc de reducere a pierderilor de amina. Dezavantajul
consta n faptul ca aminele superioare sunt mai putin eficiente din punct de vedere
al absorbtiei.

Intrucat in practica nu se folosesc ca absorbant amine pure ci solutii apoase,
calculul pierderilor se poate face riguros cu relatiile lui Robu [R3] referitoare la
antrenarea cu gaz inert a unui amestec binar neideal (apa-etanolamind). Un calcul
rapid se poate face cu aceeasi relatie, cu conditia folosirii presiunii partiale a aminei
din solutie in locul presiunii de vapori a aminei pure.

Pentru diminuarea acestor pierderi se folosesc diferite metode. Cea mai
simpld metoda constd in spdlarea gazului purificat cu apa folosind un numar
suplimentar de talere (2-4) la varful coloanei de absorbtie. Datele din literatura [K7,
K8] arata ca fiecare taler poate realiza un grad de absorbtie a aminei de 40-50%,
ceea ce inseamna ca trei sau patru talere sunt suficiente pentru scopul urmarit.

Alta metoda consta in folosirea de glicol ca absorbant pentru amina in locul
apei. Acesta se introduce tot in varful coloanei, dar este preluat lateral dupa 3-5
talere si supus distilarii intr-un mic refierbator in vederea separarii aminei, vaporii
rezultati din refierbator alimentand coloana de desorbtie; in felul aceste amina
reintra in circuitul solutiei absorbante.

Vaporii de amina pot fi indepartati din gazul purificat si prin contact intim cu
mici cantitati de CO,. S-a constata ca In cazul asigurarii unui timp de contact
suficient, MEA reactioneazd cu CO, in faza vapori formand sarea acidului
hidroxietilcarbamic care datorita faptului ca are o presiune de vapori foarte mica,
condenseaza si poate fi retinuta de un demister. In felul acesta se poate indeparta
din gaze cca. 50% din amina.

O alta metoda de reducere a pierderilor prin vaporizare consta in adsorbtia
vaporilor de aminad intr-un strat de bauxita, recuperarea aminei facandu-se prin
incalzire si stripare cu abur.
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3. ABSORBERE CU UMPLUTURA

3.1. Definitie

Utilajele pentru absorbtie — absorberele — sunt aparate stationare sau masini
cu piese mobile care trebuie sa realizeze urmatoarele conditii necesare sau
avantajoase absorbtiei [F1, K8]:

- conducerea adecvata a gazului si lichidului, de preferinta in contracurent;

- suprafata cat mai mare de contact intre gaz si lichid prin divizarea

fluidelor in filme subtiri, stropi sau bule;

— viteze mari ale fluidelor, uneori prin recircularea lor;

- evitarea infundarii prin eventuale depuneri de precipitate, cruste, etc.;

- evacuarea caldurii rezultate din solvirea gazului sau a reactiei dintre gaz

si lichid;

- pierdere mica de presiune la curgerea fluidelor;

— consum mic de energie;

- eficacitate mare, cost redus, functionare sigura;

— materiale rezistente la agresivitatea chimica a fluidelor.

In mod conventional, absorberele se impart in urmatoarele categorii:

- absorbere de suprafata;

— absorbere prin barbotare;

- absorbere cu umplutura;

— absorbere prin pulverizarea absorbantului (scubere);

- absorbere diverse.

Coloanele de absorbtie cu umplutura au avantaje importante: suprafata
mare de absorbtie pe unitate de volum, constructie simpla si deci posibilitatea de a
le executa din materiale rezistente la coroziune, pierdere mica de presiune. Ele sunt
indicate pentru lucrari experimentale, pentru coloane industriale cu diametrul <1.8
m, pentru tratarea fluidelor corosive [F1, K8].

Ca umplutura se pot folosi: (i) materiale neregulate (cocs, cuart), (ii) corpuri
de umplere cu forme geometrice bine definite (inele Raschig, sei Berl, si altele),
turnate neregulat sau asezate regulat in coloana, si (iii) gratare. Noile tipuri de
umplutura de mare eficacitate permit separarea in coloane cu umpluturd, a
componentelor care au temperaturi de fierbere apropiate.

Coloanele cu umplutura se utilizeaza in deosebi la prelucrarea substantelor
organice sau de mare viscozitate. De asemenea se utilizeaza cand sunt necesare
caderi mici de presiune sau cand cantitatea de lichid din coloana este mica.

Interioarele aparatelor tip coloana depind de natura procesului fizico-chimic
precum si de parametrii procesului. La aceste coloane transferul de substantd are
loc pe suprafata peliculei de lichid care se formeaza pe corpurile de umplere, intre
lichid si vapori (sau gaze).

Datorita principiului lor de functionare, coloanele cu umpluturd nu sunt
adecvate pentru a lucra cu gaze sau cu lichide impurificate. Impuritatile pot astupa
spatiile libere ale umpluturii, ceea ce ar determina cresterea accentuata a rezistentei
hidraulice a umpluturii (la trecerea gazelor sau vaporilor) si micsorarea in timp a
eficacitatii coloanei. In coloanele cu diametru interior mai mare de 800 mm, pe
anumite portiuni, vaporii (gazele) si lichidul pot circula pe sectiuni diferite, fara a
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3.2. Functionarea absorberului cu umplutura 41

veni In contact ceea ce micsoreaza eficacitatea separarii. Deoarece la peretele
coloanei volumul de goluri este maxim (rezistenta hidraulica este minima), lichidul
are tendinta sa se deplaseze in lungul peretelui; zona centrald fiind in acest caz
insuficient udata. Pentru a obtine o eficacitate a separarii este necesara organizarea
rationald a regimului de lucru al coloanei. In acest scop, pe indltimea umpluturii sau
intre doua straturi distincte de umplutura se prevad dispozitive de redistribuire, care
aduc lichidul spre zona centrald a umpluturii. Umplutura se pune pe toata inaltimea
coloanei sau inaltimea se fractioneaza. Ultima varianta este valabila atunci cand,
datorita greutatii umpluturii, dimensiunile gratarelor ar urma sa fie prea mari, sau
cand constructia ar fi puternic solicitata in zona de asamblare a gratarului cu corpul
coloanei.

La coloanele de absorbtie, in partea inferioara a coloanei, se prevad
dispozitive pentru uniformizarea circulatiei gazelor. Sub gratarul stratului de
umpluturd, in zona de evacuare a lichidului, se prevede de exemplu, un taler cu
clopote, care are rolul de a egaliza viteza gazelor pe sectiunea coloanei.

3.2. Functionarea absorberului cu umplutura

Constructia interiorului coloanei urmareste marirea la maximum a suprafetei
de contact dintre faze; rolul principal il are umplutura [F1, K8]. Lichidul si vaporii
circuld in general in contracurent. Transferul de substantd are loc intre lichid si
vapori pe suprafata peliculei de lichid formata pe corpurile de umplere.

Intensitatea contactului gaz-lichid, intr-un caz dat (coloana si corpuri de
umplere de dimensiuni date), depinde de dinamica lichidului si gazelor (vaporilor)
prin coloana. Functionarea optima a coloanei are loc la rapoarte determinate intre
cantitatea de lichid care uda umplutura si viteza sau cantitatea vaporilor (gazelor)
care circula in contracurent. Stropirea umpluturii cu o cantitate insuficienta de lichid,
duce la micsorarea suprafetei de contact intre gaze si lichide. Stropirea in exces
duce la inecarea coloanei deoarece spatiile dintre corpurile umpluturii se umplu cu
lichid si partea respectiva a umpluturii nu mai participa la procesul de transfer de
substanta. Functionarea coloanei se inrautateste in ambele cazuri.

Viteza vaporilor sau a gazului prin coloana trebuie sa fie inferioara vitezei
critice w,, care corespunde inceputului saturarii umpluturii. Aceasta are loc in
momentul egalarii fortei de frecare dintre vapori (gaz) si lichid cu forta de gravitatie
care actioneaza asupra lichidului, ceea ce duce la incetarea curgerii lichidului. La
viteze ale vaporilor (gazului) mai mari ca bulele de vapori (gaz) patrund in lichid
(care ocupa intregul volum liber) si produce emulsionarea acestuia. Starea
procesului care marcheaza trecerea la regimul de emulsionare, corespunde punctului
de inecare dupa care lichidul va fi antrenat afara din coloana.

3.3. Distributia lichidului

Buna functionare a coloanelor cu umplutura depinde mult de repartizarea
uniforma a lichidului in stratul de umpluturd. Neirigarea intregii umpluturi, formarea
de canale in interiorul umpluturii, curgerea preferentiald a lichidului in apropierea
peretilor sunt cauzele principale care micsoreaza productia coloanei ca urmare a
distributiei defectuoase de lichid absorbant [F1, K8, R2].
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42 3. Absorbere cu umplutura

Debitul minim de lichid pentru ca intreaga suprafatd a umpluturii sa fie
umezitd, este de 80 I/h pe metru de periferie. Notiunea de periferie corespunde aici
la aria totala, in metri patrati, a umpluturii, pe metrul de inaltime. Scaderea
debitului sub aceasta valoare minima, coboara repede eficacitatea umpluturii.

Umplutura turnatd (neasezatd regulat) are un efect de uniformizare a
distributiei lichidului in sectiunea coloanei. Valoarea acestui efect depinde de forma
umpluturii si de materialul din care este confectionata.

Efectul dezavantajos al peretelui descreste cu cat raportul d/D dintre
diametrul nominal al corpurilor de umplere si diametrul coloanei este mai mic.

3.4. Corpuri de umplere

Corpurile de umplere trebuie sd aiba suprafata specifica mare (favorabila
transferului de substantd), volum liber mare (deci rezistentd micad la trecerea
gazului sau vaporilor), densitate in vrac mica (influenteaza solicitarea gratarelor si
peretelui coloanei), rezistenta la coroziune fata de substantele prelucrate, rezistenta
la compresiune si cost redus [K8].

Corpurile de umplere pot avea forma regulatd sau neregulatd. Pentru
umpluturd se poate utiliza orice material rezistent (chimic si mecanic) in conditiile
regimului de lucru din coloand. Asezarea corpurilor de umplere in coloana se poate
face ordonat (dupa o anumita retea) sau in vrac (neregulat).

Materialele de constructie pentru corpurile de umplere sunt: materiale
ceramice, materiale plastice (policlorura de vinil, polistiren, poliamida, polietilena,
polipropilend), lemn, metale (otel, aluminiu, cupru, monel), cuart, cocs, fibre de
sticla, grafit, etc.

Corpurile de umplere metalice se obtin prin turnare sub presiune sau din
platbanda, iar cele din material plastic se realizeaza prin injectare.

Pentru a obtine caracteristici mecanice mai bune se utilizeaza ca material de
umplutura fibre de sticla in loc de talc sau fibre de azbest. Utilizarea unor
stabilizatori adecvati permit mentinerea in timp a caracteristicilor fizice si chimice a
corpurilor de umplere din materiale plastice.

Umplutura metalica se utilizeaza in cazurile in care este posibila depunerea
de sediment si este necesara curdtirea repetata a coloanei (in special in cazul
umpluturilor cu configuratie complicatd), in coloane care functioneaza sub vacuum.
Umplutura ceramica (inclusiv cea din portelan), se utilizeaza cand nu este necesara
curatirea frecventa a coloanei, precum si la prelucrarea mediilor corosive. Grafitul,
sticla si materialele plastice pot fi utilizate la prelucrarea produselor agresive.
Materialele plastice pot fi utilizate la temperaturi.

La alegerea dimensiunilor corpurilor de umplere se va avea in vedere ca
raportul dintre diametrul interior al coloanei si diametrul a celui mai mare corp de
umplere D/d = 10.

Alegerea tipului de umplutura depinde de parametrii de proces specifici
coloanelor cu umplutura, care rezulta din principiul de functionare al coloanei.

Eficacitatea unei umpluturi depinde in primul rand de forma si dimensiunile
corpurilor de umplere. Eficacitatea unui anumit tip de corpuri de umplere depinde de
dimensiunile acestora dar si de natura materialului din care sunt executate. Natura
materialului influenteaza eficienta procesului, prin capacitatea de udare a acestuia
de catre lichidul prelucrat in coloana. La scaderea debitului lichidului sub o anumita
limita, eficacitatea coloanei scade brusc, datorita scaderii sub limita admisa a udarii
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suprafetei acesteia. Debitul de lichid nu trebuie sa depdseascd valoarea
corespunzatoare finecarii umpluturii cu lichid. Densitatea maxima de stropire cu
lichid se ia (4-6)gmin, unde orientativ densitatea de stropire minima se ia 10-12
m?3/m? h (depinde de dimensiunile corpurilor de umplere).

Daca in conditiile procesului nu se poate asigura o densitate a stropirii cel
putin egald cu g, se va lucra cu recirculatie de lichid. Dacad din motive tehnologice
nu se poate aplica recircularea lichidului, iar acesta este in cantitate insuficientd
pentru a asigura densitatea de stropire minima, se recurge la utilizarea unei coloane
cu barbotare.

3.5. Caracteristicile corpurilor de umplere

Principalele caracteristici geometrice ale corpurilor de umplere de care se
face uz la calculul coloanelor cu umplutura sunt [F1, F3, K8, P1, T3]:

Diametrul nominal, d, este diametrul exterior al corpurilor de umplere.

Diametrul mediu de volum, d,, este diametrul sferei care are acelasi volum
cu corpul de umplere:

1/3
d, :(%] (3.1)

unde V, este volumul unui corp de umplere.
Diametrul mediu de suprafata al umpluturii, ds, este diametrul sferei care
are aceeasi suprafata cu corpul de umplere:

1/2
ds :(gj (3.2)

unde A este suprafata unui corp de umplere.
Diametrul echivalent al corpului de umplere, d,, reprezintd diametrul unei
sfere care are acelasi volum si aceeasi suprafata ca si corpul de umplere:

6V,
TOA

dp (3.3)

Diametrul echivalent al golurilor, des, este diametrul unui cilindru avand
acelasi raport dintre volum si suprafata peretelui. In unitatea de volum a unui strat
de umplutura, volumul liber, €, si suprafata peretilor corpurilor de umplere este
egala cu suprafata specifica, a, deci diametrul echivalent al golurilor este:

_48_5 dpg
dech = - 3(1-¢)

(3.4)
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44 3. Absorbere cu umplutura

Sfericitatea sau factorul de forma, ¢, este raportul dintre aria sferei de
volum egal cu volumul corpului de umplere si aria corpului respectiv. Ea se
calculeaza cu relatia:

1/3
VZ] (3.5)

= U
@ —[36n e

Porozitatea sau fractia de goluri, €, reprezintd raportul dintre volumul de
goluri al umpluturii si volumul total ocupat de umplutura:

V-V,
Vv

£ =

(3.6)

unde V, reprezintd volumul tuturor corpurilor de umplere din volumul total de
umplutura V.

Fractia de goluri se poate calcula daca se cunoaste numarul corpurilor de
umplere in unitatea de volum si volumul unui corp de umplere. Pentru o cunoastere
mai exacta a fractiei de goluri, aceasta trebuie determinata experimental. Fractia de
goluri a unei umpluturi depinde de modul cum este turnata aceasta in coloana.

Suprafata specifica a umpluturii, a, este definitd ca suprafata corpurilor de
umplere din unitatea de volum a umpluturii, care se poate calcula cu:

_6(1-¢) 6(1-g) 6(1-¢)
7" "od, T 03/24,  dp (3.7)
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4. TRANSFERUL DE CALDURA SI CURGERE iN
SCHIMBATORUL DE CALDURA CU FASCICUL
DE TEVI SI MANTA

4.1. Schimbatoare de caldura cu fascicul de tevi si
manta

Schimbatoare de caldura tubulare sunt cele mai reprezentative si cele mai
raspandite aparate termice din diferite ramuri ale industriei [D6, K1, K3, M7, T1].
Ele sunt pe larg utilizate in: industria chimica si cea a petrolului; industria
metalurgica si materialelor de constructii; in sectorul energetic la instalatiile de
cazane, de turbine cu gaze, etc.

Un schimbator de caldura tubular, de tip fascicul de tevi si manta, este
construit (i) dintr-un fascicul de tevi fixate la capete in gaurile a doua placi tubulare,
care sunt (ii) cuprinse intr-o manta cilindrica, (iii) la extremitatile fasciculului tubular
sunt doua camere acoperite cu capace, si (iv) patru racorduri, dintre care doua la
capetele mantalei si cate unul la fiecare capac. Astfel, in interiorul schimbatorului se
formeaza doua spatii separate, spatiul tubular (din interiorul tevilor) si extratubular
(dintre tevi si manta).

4.2. Cercetari privind intensificarea transferului de
caldura

4.2.1. Imbunétéstirea schimbului de cdldurd la curgerea fluidului
prin tevi

Intensificarea schimbului de caldura intre un curent de fluid si peretele tevii
se poate realiza prin dispunerea unor generatoare de turbulenta in calea fluidului:
inele, discuri, sdrme infasurate, elici, benzi elicoidale, benzi rasucite si altele [W4].
Cercetarile au aratat ca prin turbionarea curentului coeficientul de convectie termica
a se mareste, care devine mai accentuata la viteze mari ale fluidului.

Promvonge [P5] a studiat experimental efectul generatoarelor de turbulenta
de tip sarma, cu sectiune transversala patrata (2 si 3 mm), formand o spirala in
interiorul tubului, cu pasi diferiti (15 si 20 mm), asupra transferului de caldura si
coeficientului de frecare. Fluidul de lucrul a fost aer, cu temperatura de intrare
25°C. Domeniul de curgere analizat a cuprins numere Re de la 5000 pana la 25000.
Rezultatele au aratat, ca odata cu cresterea lui Re si micsorarea pasului, se observa
o crestere a lui Nu de aproape 2.6 si 2.4 ori fata de tubul simplu, pentru sectiunea 2
mm si, respectiv, 3 mm. Coeficientul de frecare f a crescut considerabil de pana la
6.8 ori pentru sarma cu sectiunea 2 mm si 7.6 ori pentru 3 mm fatd de tub fara
insertii. De asemenea, o comparatie dintre sectiunea patrata a sarmei si circularg,
asupra lui Nu, a fost prezentata. Astfel, pentru aceleasi conditii de lucru, Nu este
mai mare, cu 10-20% functie de Re, pentru sectiunea patrata fata de cea circulara.
In [W4] se prezintd date referitor la performantele termohidraulice a unei tevi in
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interiorul careia este montat un fir de sarma, ce formeaza o spira elicoidala pe toata
lungimea tevii. Apa si amestecul apa/propilen glicol au fost considerate ca fluide de
lucru (Pr = 2.8-150). Testele au cuprins domeniul de curgere 80 < Re < 90000. S-a
observat ca, pentru numere Reynolds mari, schimbul de caldura creste de 4 ori in
comparatie cu tub simplu, iar pierderile de presiune de pana la 9 ori. Pentru Re <
500, are loc o crestere mica a lui Nu, devenind mai accentuata in domeniul 500 <
Re < 2000.

Eiamsa-ard si Promvonge [E1] au folosit benzi elicoidale pentru a imbunatati
convectia termica intr-un schimbator de caldura teava in teava. Agentul termic cald
(aer) circuld prin teava interioara, iar cel rece (apa), In contracurent, prin teava
exterioara. Benzi elicoidale, de tip continuu, cu si fara ax, au fost montate in teava
interioara. De asemenea, a fost analizata optiunea folosirii benzilor elicoidale, de tip
discontinuu, fara ax, asezate uniform la distante egale una fata de alta. In urma
experimentelor, s-a observat ca numarul Nusselt mediu a crescut cu 160% si 150%
pentru banda elicoidald continuu cu ax si, respectiv, fara ax fata de tub simplu.
Pierderile de presiune au crescut, semnificativ, de pana la 10 ori. Pentru banda
elicoidald continuu fdra ax, Ap sunt cu aproape 30% mai mici in comparatie cu cele
cu ax. In cazul benzilor elicoidale uniform distantate (i) Nu creste cu aproximativ
145% pentru benzi cu spatiul dintre ele de 100 mm (cel mai mic) si 129% cu spatiul
dintre benzi de 400 mm (cel mai mare), iar (ii) pierderile de presiune s-au micsorat
cu 45-62% fata de pierderile inregistrate pentru banda elicoidald, de tip continuu,
fara ax. Pe baza rezultatelor experimentale, autorii recomanda utilizarea benzilor
elicoidale uniform distantate, cu raportul minim dintre spatiul liber si lungimea
benzii, in special pentru numere Reynolds mici.

In prezent una din cele mai folosite tehnici pentru marirea coeficientului de
convectie, de partea fluidului care circuld prin spatiul tubular a schimbatoarelor de
caldura cu fascicul de tevi si manta, este cel de turbionarea curentului cu ajutorul
benzilor metalice rasucite. Acestea sunt simple, ieftine si eficiente.

Banda rasucita, introdusa in canalul de curgere al fluidului, poate fi stransa
fata de perete (fara joc), aderenta (joc maxim de 0.25 mm) sau cu joc (joc mai
mare de 0.25 mm). Geometria benzii rasucite se caracterizeaza prin factorul
geometric y, pasul relativ, care reprezinta raportul dintre lungimea benzii pentru o
rasucire de 180°, w, si latimea benzii dp.

Abu-Khader [A1l] a cercetat, din punct de vedere teoretic, performantele
termice la curgerea fluidului prin tuburi cu benzi rasucite in regim laminar,
tranzitoriu si turbulent. Efectul caracteristicilor geometrice principali, a pasului
relativ y si a diametrului tevii d;, asupra schimbului de caldura si pierderilor de
presiune sunt analizate. Relatiile de calcul folosite pentru determinarea lui Nusselt si
coeficientului de frecare sunt cele definite de Manglik si Bergles [M1-M3].
Rezultatele teoretice arata ca micsorarea pasului relativ al benzii y duce la cresterea
coeficientului de convectie termica a, dar si a pierderilor de presiune Ap. Pentru tevi
cu diametre mari, se recomanda folosirea benzilor rasucite cu y redus, pentru
marirea convectiei termice. Autorul subliniaza faptul ca utilizarea benzilor rasucite
este mai eficientd In regim laminar de curgere decat in regim tranzitoriu sau
turbulent.

Una dintre primele lucrari publicate referitor la studiu numeric de
intensificare a procesului de schimb de cdldurd in tuburi cu benzi rdsucite este
lucrarea lui Date si Singham [D3]. In aceasta lucrare, autorii s-au concentrat, in
principal, asupra transferului de caldura in regim laminar de curgere a unui fluid
vascos. Flux de caldura constant pe suprafata tubului a fost aplicat. Grosimea benzii
a fost considerata egald cu zero. Apoi, Date [D1] a propus o analizd numerica a
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fluxurilor ce se formeaza la curgerea fluidului in tuburi cu benzi rasucite in regim
complet dezvoltat. Du Plessis [P3] a cercetat numeric transferul de caldura si
caracteristicile fluidului in domeniul laminar de curgere printr-un tub cu banda
rasucita si temperatura constantd a peretelui. Mai tarziu, in lucrarea [P4] a fost
evaluat numeric, coeficientul de frecare la curgerea fluidului in regim laminar. Date
si Saha [D2] au folosit ecuatiile Navier-Stokes si de curgere a energiei in forma lor
tridimensionalad pentru a vedea evolutia curgerii si a transferului de caldura intr-un
tub echipat pe intreaga lungime cu elemente de banda rasucita uniform distantate.
Sarma et al. [S4] au modificat expresia lui van Driest, pentru difuzivitate turbulenta,
cu scopul de a determina coeficientul de convectie, coeficientul de frecare si,
performantele termice si fluidodinamice ale benzilor rasucite de diferite marimi.
Rezultatele au aratat ca analiza numerica propusa de ei este in acord rezonabil cu
relatiile de calcul bine cunoscute in literatura de specialitate. Zimparov [Z5, Z6] a
efectuat o simulare relativ simpla pentru determinarea coeficientului de frecare si a
coeficientului de convectie termica la curgerea turbulenta a fluidului prin tevi
ondulate cu benzi rasucite. Iar efectul curentului secundar format la curgerea
fluidului prin tevi cu benzi rasucite asupra campului de temperaturda si a
mecanismului de intensificare a transferului de cdldura a fost numeric cercetat de
catre Kazuhisa et al. [K2].

Recent, in lucrarea [R1] a fost utilizat modelul de turbulenta k-e RNG pentru
a calcula coeficientul de frecare, numarul Nu si a determina performantele
termohidraulice a benzii rasucite modificata geometric (perforata, crestata si
zimtatd), si au comparat rezultatele cu banda rasucitd clasica. Diferenta dintre
rezultatele experimentale si cele numerice nu a depasit 0.6% pentru temperatura si
6.5% pentru presiune, in domeniul 2950 < Re < 11800. De asemenea, autorii au
descris si fenomenul de curgere a fluidului (viteza tangentiala si intensitatea
turbulentd) prin banda rasucita.

Chiu si Jang [C11] au analizat numeric si experimental caracteristicile
termice si hidrodinamice a unui tub cu diferite tipuri de generatori de turbulenta
(banda neteda dreapta cu si fara orificii, si benzi rasucite). Aerul a fost utilizat ca
fluidul de lucru. Viteza medie a aerului la intrare in teava a variat intre 3 si 18 m/s
ceea ce corespunde domeniului Re = 7000-42000, si temperatura constanta de
150°C. Rezultatele au aratat ca benzile rasucite sunt mai eficiente din punct de
vedere termic. Astfel, coeficientul de convectie determinat a fost cu pana la 61%
mai mare decat a tubului simplu si cu aproape 20% mai mare decat a tubului cu
benzi drepte. Caderea de presiune pentru cazurile cu benzi rasucite a fost de 150-
370% mai mare fata de tubul simplu. Iar in lucrarea [E3] a fost aplicat modelul
periodic de curgere pentru a analiza influenta |atimii benzii asupra transferului de
caldura, coeficientului de frecare si eficientei termice. Studiul, de asemenea, a
cuprins si o comparare intre modelele numerice de turbulenta k-e (standard si RNG)
si k-w (standard si SST). Rezultatele au ardtat cd numarul Nu si coeficientul de
frecare f calculate numeric cu modelul turbulent k-w SST sunt cel mai apropiate de
rezultatele experimentale obtinute de Manglik si Bergles [M1, M2].

4.2.2. Schimbul de caldura in spatiul extratubular

Montarea sicanelor, tip segment, in spatiul extratubular duce la marirea
vitezei fluidului, si deci a coeficientului de convectie dar si a pierderilor de presiune.
Distanta dintre sicane /s este unul dintre parametrii geometrici principali de care se
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tine cont la proiectare. Cresterea coeficientului de convectie a se realizeaza cu
micsorarea distantei dintre sicane. Aceasta, insd, va duce si la cresterea pierderilor
de presiune. Influenta acestui parametru /s asupra modului de curgere, transferului
de caldura si pierderilor de presiune a fost studiata experimental si teoretic de mai
multi cercetatori. Li si Kotkke [L4] au analizat efectul spatiului dintre sicane asupra
procesului termic. Ei au gasit ca marirea lui /s duce la cresterea coeficientului global
de schimb de caldura, iar coeficientul de convectie local este putin afectat de
aceasta marime. Taborek [T1] a sugerat ca spatiul dintre doua sicane adiacente
poate varia intre minimum 20% din diametrul mantalei D; si maximum egal cu
diametrul mantalei. Distanta optima dintre sicane este 0.3-0.6D; dupa cum
recomanda Mukherjee [M7]. Saffar-Avval si Damangir [S1] au studiat efectul
spatiului dintre sicane asupra suprafetei necesare de schimb de caldura si a
pierderilor de presiune, concluzionand ca /s are un rol decisiv asupra puterii de
pompare, si are un efect vizibil asupra suprafetei de schimb de caldura. Autorii au
dezvoltat si o metoda de calcul pentru determinarea spatiului optim dintre sicane
pentru schimbatoarele de caldura tip E. In lucrarea lui Eryener [E4] se investigheaza
raportul optim dintre spatiul dintre sicane si diametrul mantalei /;/D; prin aplicarea
metodei de analiza termoeconomica.

Scurgerea fluidului prin spatiul format intre tevi si gaurile din sicane, si intre
sicand si mantaua schimbatorului pot influenta procesul termic. Efectul scurgerilor
asupra transferului de caldura in schimbdtoarele de cdldura cu fascicul de tevi si
manta a fost cercetat de Roetzel si Lee [R4, R5]. In prima lucrare [R4] rezultatele
experimentele au aratat ca debitul de fluid ce se scurge prin spatiul format dintre
sicana si_ manta are un efect negativ asupra coeficientului global de schimb de
caldura. In cea de-a doua lucrare [R5], Roetzel si Lee cerceteaza influenta acestor
scurgeri asupra performantelor termice la curgerea fluidului prin spatiul extratubular
cu /s variat. O serie de experimente conduse de Li si Kottke [L3] au avut ca scop
determinarea pierderilor de presiune si a coeficientului de convectie local in regim
complet dezvoltat. Ei au observat ca curentul de fluid, format dintre sicana si manta,
micsoreaza semnificativ coeficientul de convectie mediu, pana la 21% pentru Re =
500, si 17% pentru Re = 16000, iar Ap scade cu aproximativ 74% si 69% pentru
numere Reynolds 500 si, respectiv, 16000. Scurgerea fluidului prin spatiul format
intre tevi si gaurile din sicane are efect pozitiv asupra imbunatatirii transferului de
caldura si reducerii pierderilor de presiune.

Performantele termice a unui schimbator de caldura cu fascicul de tevi si
manta, cu sicane tip segment, pot fi imbunatatite prin blocarea spatiului format
dintre sicand si peretele mantalei [W3]. Rezultatele experimentale au aratat ca
coeficientul de convectie a fluidului din spatiul extratubular creste cu 18.2-25.5%,
coeficientul global cu 15.6-19.7% si eficienta cu ~14% aplicand astfel de procedura
tehnica.

Pentru a Timbunatati caracteristicile termice si hidrodinamice a unui
schimbator de caldura cu fascicul de tevi si manta, Lutcha si Nemcansky [L7] au
propus un nou tip de sicane, denumit sicane elicoidale. Experimentele conduse de ei
au aratat ca curgerea elicoidald a fluidului peste un fascicul de tevi a imbunatatit
performantele termice a schimbatorului de caldura si a redus pierderile de presiune.
Peng et al. [P2] au prezentat rezultate experimentale pentru doua aparate cu sicane
elicoidale continuu. Ele indica ca utilizarea sicanelor elicoidale continuu duce la
cresterea coeficientului de convectie cu aproape 10% peste cele conventionale,
sicane segment, pentru aceleasi pierderi de presiune in spatiul extratubular. Efectul
unghiului sicanei elicoidale asupra curgerii fluidului si transferului de caldura a fost
studiat numeric in [L2]. Sapte unghiuri, cuprinse intre 15° si 50°, a sicanelor
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elicoidale continuu au fost investigate. Regimul analizat a cuprins domeniul de
curgere a fluidului 500 < Re < 3000. Rezultatele au aratat cd Nu creste cu marirea
unghiului pana la <30° si scade cand unghiul creste peste >30°. Cresterea lui Re
duce la cresterea pierderilor de presiune pentru toate cazurile analizate. Pentru
numere Reynolds mari, cresterea lui Ap devine mai accentuatd, in special pentru
sicanele elicoidale de 15° si 20°. De asemenea, rezultatele numerice indica faptul ca
sicanele elicoidale pot reduce, sau chiar elimina, formarea zonelor ,moarte” la
curgerea fluidului in spatiul extratubular a schimbatorului de caldura.

Caderea de presiune si transferul de caldura in schimbatoare cu sicane
elicoidale discontinuu au fost cercetate experimental si numeric de Lei et al. [L1].
Rezultatele au aratat ca, pentru acelasi debit, raportul a/Ap este mai mare pentru
schimbatorul cu sicane elicoidale, cu unghiul de 20° fata de axa tevilor, in
comparatie cu schimbatorul cu sicane tip segment. Aceastd crestere a fost de
35-65%.

Zhang et al. [Z2-Z4] au analizat experimental si numeric procesul de schimb
de caldura si de curgere ale fluidului prin spatiul extratubular cu sicane tip elicoidal
discontinuu, legatura dintre doua sicane facandu-se la mijloc. Studiul experimental a
cuprins sicane elicoidale cu unghiuri de 20°, 30°, 40° si 50° fata de axa tevilor si
domeniul de curgere a fluidului cuprins intre 60 < Re < 800. Rezultatele au aratat
ca unghiul optim pentru sicane elicoidale, cu conexiune mijloc, este de 40°. Utilizand
modelul de turbulenta k-e renormalizat (RNG), Zhang et al. [Z2] au studiat procesul
de curgere, campul de temperatura si presiune prin spatiul extratubular, intreg, cu
sicane elicoidale cu unghiul optim de 40°. Iar in lucrarea [Z3] a fost utilizat modelul
numeric simplificat de periodicitate.

Wang et al. [W1] propun un schimbator de caldura cu mai multe treceri prin
spatiul extratubular, cu sicane elicoidale continuu, cu unghiul de 25°, in pasul
exterior si sicane segment in pasul interior. Performantele termice a schimbatorului
propus au fost comparate cu cele ale schimbatorului cu sicane tip segment. Modelul
de turbulentd k-e realizabil (R) a fost aplicat. Rezultatele numerice au aratat ca
pentru aceeasi pierdere de presiune totald prin spatiul extratubular Ap, schimbul de
caldura Q este cu ~5.6% mai intens pentru schimbatorul propus fata de aparatul cu
sicane segment si o singura trecere prin spatiul extratubular.

Avantajele schimbatoarelor de caldura cu sicane tip elicoidal, in comparatie
cu sicane tip segment, sunt: micsorarea pierderilor de presiune la curgerea fluidului
prin spatiul extratubular, eliminarea formarii zonelor ,moarte” si reducerea formarii
stratului de depuneri dintre sicane, si diminuarea vibratiilor tevilor din fascicul.
Totusi, fabricarea sicanelor elicoidale si montarea lor in spatiul extratubular este
destul de complicatd. Pentru debite foarte mici ale fluidului care circuld printre tevile
fasciculului, cum este cazul analizat in aceasta lucrare, pierderile de presiune vor fi
si ele foarte mici, si prin spatiul extratubular cu sicane tip segment. Dupa cum se va
vedea din rezultatele lucrarii, diametrul racordurilor de intrare si iesire influenteaza
decisiv pierderile de presiune totale. In acelasi timp, trebuie de mentionat ca riscul
formarii zonelor ,moarte” si a depunerilor, in spatiul extratubular cu sicane tip
segment, ramane foarte mare.
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4.3. Calculul schimbului de caldura si al pierderilor de
presiune

4.3.1. Caracteristici geometrici principali

Pentru spatiul tubular cu n; numar de tevi, de lungimea /;, cu diametrul
interior si exterior d; si, respectiv, d., aria totala de curgere a gazelor si suprafata de
schimb de caldura vor fi [K1, K10, S6]:

2
nd;
Ar =—1n (4.1)
t 4 t
A = ndelgng (4.2)

In Figura 4.1 este ardtatd dispunerea tevilor, 60° si 30° fatd de directia
curgerii fluidului (in hexagon), in sectiunea transversalda a schimbatorului [G1, G2,
K1, K10, S6].

Directia de curgere a fluidului ==

a Marginea
sicanei
| Fereastra
| sicanei
&
S / N
|
J

Spatiul liber dintre tevi Spatiul liber dintre teava
periferica si mantaua
schimbatorului

770 O IQ O [
L

4O 4 20
ejle

Figura 4.1. Dispunerea tevilor in mantaua schimbatorului de caldura fata de
directia fluidului: (a) 60°; (b) 30°
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Sectiunea minima transversala, intre doud sicane adiacente, masuratd in
dreptul sau aproximativ in dreptul diametrului D; se calculeaza conform relatiei [G1,
G2]:

As = Islg (4.3)
in care /s este distanta dintre sicane, [m];
L - suma distantelor dintre tevi si dintre tevile periferice si mantaua
schimbatorului, masurata in dreptul sau aproximativ in dreptul

diametrului D;, [m].

Linia Tngrosata din Figura 4.1 reprezinta distanta cea mai mica la curgerea
fluidului in dreptul (b) sau aproximativ in dreptul (a) diametrului D;.

Ls = 25’+Zs (4.4)

unde s’ este spatiul liber dintre teava periferica si mantaua schimbatorului, [m];
s - spatiul liber dintre tevi, [m].

Unghiul y, din Figura 4.1, se calculeaza cu formula:

2h
y:2cos‘1(1— DSJ (4.5)
S

Aria sectiunii de scurgere a fluidului prin spatiul dintre tevi si gaurile din
sicane A si aria sectiunii de scurgere a fluidului prin spatiul dintre sicana si manta
Asm este:

I
Ats =Z(d52 —dgj(nt - nf) (4.6)
Si
(-2 ~2\360-y
A :_(D. D )— .
sm =4 \"i =75 )7 360 (4.7)

Pasul relativ transversal a, longitudinal b si diagonal ¢ sunt functie de pasul
transversal t; si longitudinal t; dintre tevi, si diametrul exterior de.

a-tt p-t  c_\Jo2582p2 (4.8)

de de
dacd b>0.5y2a+1: s=(a-1)de (4.9)
dacd b<0.5v2a+1: s =(c-1)de (4.10)
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4.3.2. Transfer de caldura

Transferul de caldura prin spatiul tubular

Gazele de ardere circula prin spatiul tubular al schimbatorului de caldura.
Pentru calculul coeficientului de convectie termicda g, literatura de specialitate
propune mai multe relatii de calcul.

In alegerea relatiei corecte este esentiald cunoasterea regimului de curgere
a fluidului, caracterizat prin numarul Reynolds. Se cunoaste ca cu cresterea
temperaturii, gazele se dilateaza termic, adica are loc o expandare a gazelor, si deci
se mareste viteza de curgere.

Criteriul Reynolds, modificat, pentru determinarea regimul de curgere a
gazelor prin tevi, se va calcula cu relatia [K1, K10, S6]:

_4Gm _

Re =0 mned;p (4.11)
unde 0 este factorul de temperatura = (273 + tmeq)/273, [-1;
G,, - debit masic al gazelor de ardere, [kg/s];
d; - diametrul interior al tevii, [m];
n: - numarul total de tevi, [-];
tmes — temperatura medie a gazelor de ardere, [°C];
U —  viscozitatea dinamica a gazelor la teq, [kg/m s].

Daca Re < 2100, atunci regimul de curgere a gazelor prin tevi este laminar.
Relatia lui Hausen este recomandata pentru determinarea lui Nu:

0.14
0.19G29-8 [ u J

H (4.12)
1+0.117G29457 | pp

Nu = 3.66 +

unde Gz este numarul lui Graetz = RePr (di/ly), [-]1;
M, -  viscozitatea dinamica a gazelor la t,, [kg/m s].

Formula (4.12) este aplicatd atat gazelor cat si lichidelor in intervalul
numarului Groetz, 0.1 < Gz < 10000.

Pentru curgerea laminard, se mai poate utiliza si relatia lui Sieder si Tate
[K10, S6] care este, de asemenea, aplicabild atat gazelor cat si lichidelor:

0.14
Nu = 1.86@z1/3[HLJ (4.13)
p

relatia (4.13) este valabila cand temperatura peretelui este constanta si in
urmatoarele intervale:

0.14
0.48 < Pr < 16700 0.0044<|H |<9.75 Gz1/ 3| H >2
Hp Hp
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in cazul regimului tranzitoriu, 2100 < Re < 10% tot Hausen a scris formula
[K6, K10, S6]:

d 2/3 0.14
Nu=0.116(Re2/3—125jPr1/3 1+[I—'J [LJ (4.14)
t Hp

Cand curgerea este turbulentd, Re > 10% se pot utiliza mai multe relatii de
calcul in functie de proprietatile fluidului si caracteristicile geometrice ale tevii prin
care curge fluidul. McAdams a sugerat sa fie utilizata relatia lui Dittus si Boelter:

Nu = 0.023 Re%-8 prh (4.15)

in care exponentul n are valorile n = 0.4 pentru incalzire si n = 0.3 pentru racire.

Pentru un regim turbulent de curgere prin tevi se mai poate utiliza si relatia
data de Sieder si Tate [K10, S6] care au inlocuit efectul de incalzire sau racire cu
exponentul pentru Pr de 1/3 si au adaugat factorul de corectie de viscozitate. Pentru
tevi relativ scurte (10 < //d; < 60), relatiei i se adauga de obicei un factor de
corectie [1+(di/l)??]. Relatia are forma:

2/3 0.14
Nu = 0.027Re%8 prl/ 3| 1 [7-’} [LJ (4.16)
t Hp

valabila pentru fluide 0.5 < Pr < 100.
O relatie alternativa pentru calculul lui Nusselt, pentru regimul tranzitoriu si
turbulent, a fost propusa de Gnielinski [G3]:

Nu (f/8)\Re- 1000)Pr 1{&

2/3
1+12.7 f/8(Pr2/3—1j ’t]

(4.17)

in care f este coeficientul de frecare calculat cu relatia (4.31), [-].

relatia (4.17) este validad pentru 2100 < Re < 108 si 0.6 < Pr < 2000.
Coeficientul de convectie mediu ce circula prin spatiul tubular se determina
din urmatoare formula:

ANu
a=

J; (4.18)

in care A este conductivitatea termica a fluidului, [W/m K].
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Transferul de caldura prin spatiul extratubular cu sicane

Transfer termic la curgerea fluidului prin spatiul extratubular sicanat este
foarte complex care depinde de mai multe variabile, de exemplu: proprietatile
fluidului, conditiile de lucru, caracteristicile geometrice ale spatiului extratubular si
altele.

Metoda de calcul prezentatd de Gaddis si Gnielinski [G1] pentru
determinarea coeficientului de convectie de partea fluidului ce circuld prin spatiul
extratubular, a fost extrasa si dezvoltatd din metoda de calcul a transferului de
caldura la curgerea ideald a fluidului perpendicular peste un fascicul de tevi.
Procedura de calcul defera de la cazul ideal prin faptul ca sicanele odatd montate in
spatiul dintre tevi si manta duc la schimbarea profilului de miscare a fluidului, partial
transversal si partial longitudinal fatd de fasciculul de tevi. Apoi, formarea
inevitabild, in cazul tehnic real, a spatiilor libere intre sicand si manta, si intre tevile
si orificiile din sicand produc scapari de fluid ce afecteaza direct procesul de schimb
de caldura. Aceastd metoda tine cont de aceste conditii prin introducerea unor
factori de corectie.

Numarul Nu mediu de partea fluidului din spatiul extratubular se determina
din [G1]:

0.5
0.001369 Rel-© pr

2
[1 +2.443 Re‘o'l(PrZ/ 3_ 1]}

Nu=1|0.3+|0.44RePr?/3+ fafgfsto (4.19)

in care f, este factorul de aranjare ce depinde de modul de aranjare a tevilor, [-];

fy -  factorul geometric ce depinde de miscarea fluidului, [-];
fs -  coeficientul de corectie de scurgere, [-];
f, - coeficientul de corectie de ocolire, [-].

relatia (4.19) este aplicabild cand regimul de curgere prin spatiul extratubular este
cuprins intre 10 < Re < 10° si proprietatile fluidului 0.6 < Pr < 10°.
Criteriul Reynolds se calculeaza din [G1]:

nLm,d
Re = ——MmM~¢€e

21D (4.20)
in care ¢ este fractia de goluri, [-].

Fractia de goluri sau porozitatea fasciculului este functie de valoarea
numerica a pasului relativ longitudinal b.

pentru b > 1: €=1-n/4a (4.21)
Si
pentru b < 1: € =1-n/4ab (4.22)
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Factorul de aranjare pentru tevile asezate decalat:

2
fa=1+= ,
a +3b (4.23)

Factorul geometric este definit ca:

0.32
2ne 2ne J (4.24)

fg =1-=—"L+ 0.524[—
ne ne

in care nr si n: sunt numarul de tevi din fereastra sicanei si, respectiv, numarul total
de tevi, [-]. Relatia (4.24) este valabila in urmatoarele conditii: 2n¢/n; < 0.8 si 0.2 <
Is/D; < 1.,

Coeficientul de corectie de scurgere:

fs=0.4 AAfS +[1-0.4%Jexp{-1.5“;ﬂj (4.25)

tsm tsm 'S

valabild pentru A:/As < 0.8. Notatiile din relatia (4.25) au fost deja introduse in
sectiunea 4.3.1.

Geometria schimbatorului de caldurd analizata in aceasta lucrare, construita
pentru simularea numerica, este considerata ,tehnic” ideala astfel incat nu sunt
scurgeri prin sicana (f; = 1).

Coeficientul de corectie de ocolire:

fo = expl- B(Ao/As ] (4.26)

valabilad pentru A,/As < 0.5.

Coeficientul B este functie de regimul de curgere, laminar sau turbulent,
B = 1.5 pentru curgere laminara (Re < 100) si B = 1.35 pentru regim tranzitoriu si
curgere turbulenta (Re > 100).

Avand Nu se poate determina coeficientul de convectie mediu al fluidului ce
circula prin spatiul extratubular.

n
a- 2ANu| Pr (4.27)
nde Prp

in care n este un exponent ce depinde de raportul Pr/Pr,, [-].
n = 0.25 pentru Pr/Pr, > 1
n = 0.11 pentru Pr/Pr, < 1
Metoda prezentata mai sus, de determinare a coeficientului de convectie a
fluidului ce circula prin spatiul extratubular sicanat, a fost verificata de Gaddis si

Gnielinski cu datele experimentale pentru un numar mare de schimbatoare de
caldura de diferite geometrii. Trebuie de mentionat ca coeficientul de convectie
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calculat cu relatia (4.27) este valabil, si are o valoare mai precisa, cand numarul de
randuri de tevi in directia curgerii fluidului este mai mare ca zece.

Pentru a fi comparate, si validate, rezultatele numerice cu cele teoretice vor
fi prezentate grafic atat valoarea coeficientului de convectie calculata prin metoda
descrisda mai sus (metoda Gaddis si Gnielinski) cat si coeficientul de convectie
calculat numeric.

4.3.3. Pierdere de presiune
Pierderile de presiune prin spatiul tubular

Pierderea de presiune totala la curgerea unui fluid prin spatiul tubular este
data de formula [K1, K6, K10, S6]:

I} pw2 pw2
Ap=fL 4,28
Pl 2.8 (4.28)
in care:
w -  viteza medie de curgere a gazelor, [m/s];
>& - suma coeficientilor de rezistenta locala, [-].

Coeficientul de frecare in regim laminar de curgere (Re < 2100) este dat de:

_ 64

F=27
Re

(4.29)

In regim tranzitoriu si turbulent, coeficientul de frecare se alege din
diagrama lui Moody, care depinde in principal de caracterul curgerii fluidului si de
rugozitatea suprafetei conductei (Re, e/d;). Diagrama pentru determinarea lui f
poate fi gasitd in diferite surse [F3, K10, P1, T3]. Cand numarul Reynolds este
foarte mare, coeficientul de frecare nu mai depinde de Re si se determina numai
dupa valoarea raportului dintre indltimea medie a asperitatilor si diametrul conductei
(e/d)).

Daca se considera ca tubul este neted, atunci se aplica relatia lui Blasius,
valabild pentru 3000 < Re < 10°:

f=0.3164Re 0-25 (4.30)

sau relatia lui Petukhov, valabild pentru 3000 < Re < 5x10°:

f =(0.79InRe- 1.64)72 (4.31)
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Viteza medie a gazelor de ardere din relatia (4.28) se calculeaza din
formula:

Gm
PA

w=6 (4.32)

in care A este sectiunea de curgere, [m?].

Coeficientii de rezistentd locald sunt date in literatura de specialitate. In
lucrarea data pentru a se putea determina pierderea de presiune pentru invingerea
rezistentilor locale in spatiul intratubular al schimbatorului de caldura s-au folosit (i)
coeficientul de rezistenta locala & = 1.5 pentru camera de intrare si iesire, si
(ii) &= 1.0 pentru intrarea in tevi si iesirea din ele.

Pierderile de presiune prin spatiul extratubular

Caderea totala de presiune la curgerea fluidului prin spatiul extratubular fara
sicane se compune din caderea de presiune din interiorul aparatului si cea din
racordurile de intrare si iesire [G2]:

Ap = App + Apr (4.33)

Se presupune ca intr-un schimbator de caldura fara sicane, curgerea in
spatiul extratubular este paralela cu axa tevilor. Caderea de presiune este data de
urmatoarea formula:

2
Iy pW
ADn. = f—t P 4.34
Pp o 2 ( )
in care
2 2
Df - npdg
d -1 t"c 4.35
ech Dj + ngde ( )
4L
Wp (4.36)

I'I(DI.Z - ntdg jp

In cazul in care schimbatorul de cildurd este prevdzut cu mai multe treceri
prin spatiul extratubular, formula (4.34) se va inmulti cu numarul total de treceri.

Ca rezultat al largirii si ingustarii bruste la intrare si, respectiv, iesire din
aparat, pierderea de presiune in ambele racorduri se poate calcula cu:

2
apr = & 22F (4.37)

Coeficientul de rezistenta &, reprezinta suma dintre coeficientul de rezistenta
locald prin racordul de intrare si coeficientul de rezistenta locald prin racordul de
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iesire. Dupa cum a fost prezentat in [G2] valoarea lui & pentru ambele regimuri,
laminar si turbulent, este aproape egal cu 2.

Calculul pierderilor de presiune prin spatiul extratubular cu sicane tip
segment este mai complicat. Pierderile totale de presiune la curgerea fluidului prin
spatiul extratubular sicanat al schimbatorului de caldura cuprinde pierderile de
presiune la curgerea fluidului intre sicane, intre placa tubulara si sicana adiacentd, in
fereastra sicanei si cele prin racordurile de intrare si iesire:

Ap = (ns - 1)Aps + 2Apsp + NsAPf + Apr (4.38)
Pierderea de presiune intre sicane Aps se formeaza la curgerea fluidului in

sectiunea cuprinsa intre doud sicane adiacente si suprafete (imaginare) ce ating
marginile celor doud sicane. Aps poate fi calculata cu urmatoarea formula:

2
aps = ns€ 225 ff (4.39)
in care n,s este numarul de rezistente majore in directia fluxului principal dintre
sicane, [-];
ws -  viteza fluidului dintre sicane, [m/s];
& - coeficientul de rezistenta, [-];
f, f, -  coeficientii de corectie, [-].

Procedura de evaluare a numarului total de rezistente majore in directia
curgerii fluidului intre sicane este foarte bine descrisa in [G2]. Acest numar este
egal cu numarul de randuri de tevi intélnite de fluxul principal in timpul curgerii
dintre sicanele adiacente.

Viteza fluidului intre sicane se calculeaza din:

_LIm
PAs

Wg (4.40)

in care sectiunea minima transversala de curgere a fluidului intre doud sicane
adiacente A se va calcula cu relatia (4.3).

Regimul de curgere a fluidului prin spatiul extratubular si caracteristicile
geometrice ale fasciculului de tevi sunt principalii factori ce determina coeficientul de
rezistentd &. Acesta se calculeaza diferit pentru asezarea decalata a tevilor fata de
cea in coridor (in linie). Astfel, relatia de calcul a coeficientului de rezistenta la
curgerea fluidului peste un fascicul, asezat 30° sau 60° este:

(4.41)

£ = E1fy + Eefa {1 - exp(— Re*—ZOOH

1000

unde & si & sunt coeficientii de rezistenta (pentru regim laminar si turbulent), [-];
f,, f,x -  coeficientii de corectie de viscozitate (pentru regim laminar si
turbulent), [-].
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_ faiv
§=-2 (4.42)

2
280/{(1:0-5 - 0.6) +0. 75}

4.4
pentru b > 0.5y2a+1: fay = ( b )81 6 ( K
4ab -nja*
Si
2
280/{(1:0-5 - 0.6) 0. 75}
pentru b<0.5Vy2a+1: fg, = (4ab )c1 6 (@49
4ab - nrnjc™
f
& = atv 4.45
ReO'25 ( )
3 3
1.2 b a
fat =2.5+—+0.4(——1J —0.01(——1j (4.46)
atv (a-0.85)-08 a b

In relatiile (4.42) si (4.45), f., Si fan sunt factorii de aranjare ce tin cont de
efectul geometriei fasciculului de tevi asupra caderilor de presiune. Iar
caracteristicile geometrice a, b si ¢, ce apar in relatiile de mai sus, pot fi determinate
daca se cunoaste pasul transversal t; si longitudinal t; dintre tevi, si diametrul
exterior d. al tevilor. Pentru determinarea lui a, b si c se aplica relatia (4.8).

Regimul de curgere este definit de:

Re =WSTdep (4.47)

Factorii de corectie de viscozitate f,; si f,; iau in considerare schimbarea de
presiune datorita schimbarii viscozitatii a fluidului in timpul incalzirii sau racirii langa
perete la curgere in regim laminar si, respectiv, turbulent. Factorii de corectie de
viscozitate sunt date conform relatiilor urmatoare:

0.57 /{(4ab / n)-1]Re}>%>
f = [”_P] (4.48)
u
Si
1 014
for = [ij (4.49)

Dupa cum a fost mentionat curgerea fluidului prin spatiul extratubular
sicanat este foarte complex. Sicanele din spatiul extratubular ghideaza fluidul sa
curga partial transversal si partial longitudinal fata de fasciculul de tevi. Debitul total
de fluid este impartit in trei curente diferite [G2]. Astfel, pe langa debitul principal
mai apare un debit de scurgere si altul de ocolire. Debitul de scurgere practic este
format din doud, cel al fluidului care curge prin spatiile libere rémase dintre tevi si
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gaurile din sicane prin care trec acestea si cel al fluidului care curge prin spatiul
dintre sicana si mantaua schimbatorului. Debitul de ocolire se formeaza la curgerea
fluidului prin spatiul dintre fasciculul de tevi si manta, ocolind astfel zona tevilor.
Acestea doud debite pot modifica semnificativ debitul principal.

Coeficientul de corectie f;, din relatia (4.39), tine seama de curgerea
fluidului prin spatiul format intre tevi si gaurile din sicane si, intre sicana si mantaua
schimbatorului. Iar f, este un coeficient de corectie ce este determinat de debitul de
ocolire a fasciculului de tevi.

Conform lui Taborek [T1] coeficientul de corectie de scurgere a fluidului prin
sicana f; poate fi calculat cu:

fy = expl- 1.33[1+ (Agm/ Arsm | Arsmm / As |~ 0251+ (Asm A )]1+0.8| (4.50)

in care A, este suma dintre aria sectiunii de scurgere a fluidului prin spatiile dintre
tevi si gaurile din sicane A si aria sectiunii de scurgere a fluidului prin spatiul dintre
sicand si manta Agp,.

Dupa cum a fost mentionat debitul de ocolire se formeaza la curgerea
fluidului prin spatiul dintre fasciculul de tevi si manta. Pentru a micsora acest debit
se monteaza niste benzi de ocolire (obstacole) care deviaza acest flux de fluid sa
curga peste tevi. Taborek [T1] a prezentat o relatia de calcul a coeficientului de
corectie de ocolire f, care tine seama de mai multe aspecte, si anume, depinde de
sectiunea minima transversala de curgere a fluidului dintre fasciculul de tevi si
manta A,, de numarul de perechi de obstacole in zona de ocolire n, si de un
coeficient B ce este functie de regimul de curgere (8 = 4.5 pentru Re < 100 si
B = 3.7 pentru Re = 100).

In lucrare geometria reald a schimbatorului de caldura (si cea numeric
analizatd) nu include benzi de ocolire in spatiul extratubular. Coeficientul de corectie
de ocolire modificat se va calcula cu urmatoare relatie:

fo = expl- B(Ao/As )| (4.51)
Sectiunea minima transversala A, pentru conditia s < (D; - D;) are forma:
Ao =1s(Dj ~D¢ - s) (4.52)

in care D, este diametrul exterior al fasciculului de tevi. In cazul cdnd s > (D; - D),
sectiunea minima transversala A, = 0.

Céderea de presiune Aps, se formeazd la curgerea fluidului in sectiunea
cuprinsa intre placa tubulard si sicana adiacentda. Pe langa debitul principal care
curge peste tevi, participand activ la procesul termic, in sectiunea de intrare si iesire
se formeaza si un debit de ocolire, sus mentionat. Desi acest debit se formeaza, in
lipsa benzilor de ocolire, si reduce din pierderile de presiune, el este ineficient din
punct de vedere al transferului de caldurda. De asemenea, distanta dintre placa
tubulara si sicana adiacenta are un efect semnificativ asupra caderilor de presiune in
aceste zone.
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Pierdere de presiune la curgerea transversala a fluidului peste fasciculul de
tevi, la un capat al spatiului extratubular poate fi calculata cu formula:

2
w
Apsp = nrpgp%fo (453)
in care n,, este numarul de rezistente majore intélnite in directia curgerii a debitului
principal dintre placa tubulara si sicana adiacenta si w,, este viteza fluidului din
sectiunea analizata (intrare sau iesire).

Procedura de evaluare a lui n,, este similara cu cea pentru n,. Asezarea
tevilor in 30° si 60° fata de curgerea fluidului si functie de inaltimea ferestrei sicanei
va rezulta in n,, diferit. Modelele geometrice investigate in aceastd lucrare au
numarul de rezistente majore egal cu 4.0 si 7.5 pentru fasciculul de tevi dispus 30°
si, respectiv, 60°.

Viteza fluidului in zona dintre placa tubulara si sicana alaturata este:

Lm
Wsp = 4.54
P pAsy (4.54)
Ccu
Asp = IspLe (455)

in care A, este sectiunea minima transversala de curgere a fluidului dintre placa
tubulara si sicana adiacenta, masurata in dreptul diametrului
21.
Dil [m ]I
Is», - distanta dintre placa tubulara si sicana adiacenta, [m].

Coeficientul de rezistenta & se va calcula conform relatiei (4.41) in care
numarul Reynolds trebuie sa fi inlocuit cu numarul Re ce caracterizeaza regimul de
curgere in sectiunea A,,. Coeficientul de corectie de ocolire f, se va calcula cu relatia
(4.51).

Caderea de presiune rezultata in urma curgerii fluidului prin fereastra sicanei
Apr este data de relatia:

Apf = JAprI + ApZ Fofs (4.56)

unde
28nfwWen 26lgwou
Apf = rg S SZC +.DWC2 (4.57)
ech
Si
Apge = (0.3n, + Dpw¢ (4.58)

in care Apys si Aps sunt pierderile de presiune prin fereastra sicanei la curgerea
fluidului in regim Re < 100 si, respectiv, Re > 100, [Pa];

f, -  factorul de corectie de viscozitate (f, = f,, pentru Re < 100 si f, =
f,: pentru Re > 100), [-];
ns - numarul de rezistente majore din fereastra sicanei, [-];

deecn -  diametrul echivalent a sectiunii de curgere prin fereastrd, [m?];
viteza caracteristica a fluidului prin fereastra sicanei, [m/s].

&
I
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Numarul de rezistente majore din fereastra sicanei poate fi determinat din:

0.8hs
t

nrf = (459)

valabila pentru ns < 2n., unde n, este numarul de randuri de tevi din sectiunea
ferestrei. Cand nu este satisfacutd aceasta conditie numarul de rezistente din
fereastra sicanei este n,s = 2Ny

Diametrul echivalent a sectiunii de curgere a fluidului prin fereastra sicanei
este de patru ori sectiunea ferestrei sicanei raportata la perimetrul udat.

dech =—— (4.60)

Sectiunea de curgere a fluidului prin fereastra Ar sicanei reprezinta diferenta
dintre aria totala a ferestrei sicanei si aria tevilor ce trec prin aceasta fereastra.

2
D: - 2
D7y (Dj - 2hg)Ds sm(yj_ ndg (4.61)

Ar = _ R
=74 360 4 2) "4

iar perimetrul udat Py

Pr = nD; 320 + ndeng (4.62)

Viteza fluidului in fereastra sicanei in cazul idealizat, cand tot volumul de
fluid ar trece prin sectiunea ferestrei, se determina din:

Lm
we =T 4.63
Py (4.63)

in cazul real, cand se formeaza si debite secundare in spatiul extratubular, viteza
fluidului Tn sectiunea ferestrei sicanei va fi:

We = WsWr (4.64)
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4.4. Modelarea numerica a procesului termic si de
curgere prin spatiul tubular si extratubular a
schimbatorului de caldura

4.4.1. Domeniul de calcul

Simularea numericd a procesului de schimb de caldura si de curgere a
fluidului prin spatiul tubular (gaze) si extratubular (apa) a schimbatorului de caldura
cu fascicul de tevi si manta s-a realizat cu ajutorul programului comercial CFD
FLUENT6. Modelele au fost create cu programul de desenare a geometriei
domeniului GAMBIT2.2.

Lista modelelor geometrice create in GAMBIT, sase modele pentru spatiul
tubular si sase pentru extratubular, este data in Tabelul 4.1 cu cod geometrie pentru
fiecare caz analizat. Geometria spatiului tubular TO si extratubular E1.1 reprezinta
cazul real al schimbatorului de caldura.

Tabelul 4.1. Lista modelelor geometrice create in GAMBIT2.2

Descriere Cod geometrie
Tubular

tubular intreg TO (real)

tub simplu T1

tub cu banda rasucita, y = 3 B1

tub cu banda rasucita, y = 4 B2

tub cu banda rasucita, y = 5 B3

tub cu banda rasucita, y = 6 B4
Extratubular

fara sicane, 60°, d; = 9 mm E1l.1 (real)

8 sicane, 60°, d; = 9 mm E1.2

fara sicane, 60°, d; = 21 mm E2.1

8 sicane, 60°, d; = 21 mm E2.2

fara sicane, 30°, d; = 21 mm E3.1

8 sicane, 30°, di = 21 mm E3.2

In Tabelul 4.2 sunt date dimensiunile principale ale schimb&torului de
caldura analizat, si anume, diametrul mantalei si numarul, diametrul, lungimea si
dispozitia tevilor. De asemenea, sunt prezentate caracteristicile geometrice sicanei
tip segment si a benzii rasucite. Primele sase pozitii din tabel sunt marimile reale ale
schimbatorului de caldura.
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Tabelul 4.2. Principale caracteristici geometrice ale schimbatorului de caldura cu
si fara sicane, si a generatorului de turbulenta de tip banda rasucita

Descriere

diametrul interior al mantalei, D; [mm]
diametrul tevilor, di/de [mm]

lungimea tevilor, /s [mm]

numarul de tevi, ne [-]

pasul dintre tevi, t [mm]

asezarea tevilor

Spatiul extratubular cu sicane tip segment
grosimea sicanei, s [mm]
numarul sicanelor, ns [-]
partea decupata din sicanad, S [%]
spatiul dintre sicane, /s [mm]

Banda rasucita
latimea benzii, w [mm]
grosimea benzii, d, [mm]
pasul unei rasuciri de 180°, h, [mm]
pasul relativ, y [-]

207
21/25
690

19 (13)
38

30°, 60°

25

72

20
1

60, 80, 100, 120

3,4,56

Domeniul de calcul pentru spatiul tubular (TO) si extratubular (E1.1 si E3.2)
a schimbatorului de caldura este prezentat in Figura 4.2. Dupa cum se vede,
modelele geometrice create sunt tridimensionale pentru care s-a putut aplica
conditia de simetrie. Aceasta conditie, insa, nu s-a aplicat si modelelor geometrice
B1, B2, B3 si B4. Pentru toate modelele create, discretizarea domeniului de calcul s-
a facut cu celule tip tetraedre, formand o retea 3D nestructuratd. De asemenea,
calitatea retelei formate a fost verificata si analizata pentru fiecare model inainte de

a fi exportata in FLUENT.
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Figura 4.2. Reteaua 3D nestructuratd, cu tetraedre, a domeniului de calcul
reprezentand separat spatiul tubular si extratubular a schimbatorului de caldura:
(a) spatiul tubular; (b) spatiul extratubular fara sicane, 60°, d;; = 9 mm; (c)

spatiul extratubular cu sicane, 30°, d; = 21 mm
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66 4. Transferul de caldurd si curgere in schimbatorul de caldura cu fascicul de tevi si manta

Proprietatile termofizice ale agentilor termici sunt variabile pe domeniul
modelat, in functie de temperatura. FLUENT6.1 ofera mai multe posibilitati de calcul
pentru determinarea acestor proprietati [F4]. Functia polinomiala este utilizata
pentru calculul densitatii p, capacitatii specifice masice c,, conductivitatii termice A si
a viscozitatii dinamice y a fluidului de lucru, functie de temperatura T.

F(T)= Ay + AsT + A3T? + ...+ AT 1 (4.65)

unde A;..A, sunt constante (Tabelul 4.3 si 4.4), si T este temperatura in grade
Kelvin.

Coeficientii din tabelele de mai jos au fost determinati in urmatoarele
intervale de temperaturi: (i) 0 < t; < 300°C pentru agentul termic cald (gaze de
ardere, din [M6]); si (ii) 0 < t; < 96°C pentru agentul termic rece (apa, din [S9]). In
Tabelul 4.3 si 4.4 este indicata si diferenta dintre valoarea tabelara si cea calculata.
Dupa cum se vede eroarea nu depaseste +£1.5%.

Tabelul 4.3. Coeficientii A;..A, utilizati in ecuatia polinomiald pentru
determinarea proprietatilor termofizice ale gazelor de ardere in functie de
temperatura T si devieri de la valoarea tabelara

p [kg/m’] ¢ [I/kg K] u [kg/m s] A [W/m K]

A; 3.2743 962.4367 1.2266x10° - 1.5864x1073
A, -1.0949%x1072 2.9813x10* 5.9153x10® 9.0641x107°
As 1.5940x10°° - 3.2583%x10° -2.1143x10% - 5.7495x107°
As - 8.5869x10°°
Eroare, [%]

maximum 1.00 0.08 0.25 0.31

minimum -1.29 -0.10 - 0.15 -0.39

Tabelul 4.4. Coeficientii A;..A, utilizati in ecuatia polinomiald pentru
determinarea proprietatilor termofizice ale apei in functie de temperatura T si
devieri de la valoarea tabelara

p [kg/m’] ¢ [I/kg K] v [kg/m s] A [W/m K]

Al 300.2234 3.7876x10* 0.3812 - 0.7545
Az 6.1598 - 3.9812x102 - 4.3620x1073 7.4635x107
As -1.6961x1072 1.7640 1.8829x10° - 9.7089%x10°
As 1.3881x107° - 3.4785x1073 - 3.6252x10®
As 2.5791x10° 2.6235x 107!
Eroare, [%]

maximum 0.01 0.02 1.31 0.09

minimum - 0.01 - 0.02 -1.48 -0.07
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4.4. Modelarea numerica a procesului termic si de curgere 67

4.4.2. Ecuatiile diferentiale si conditiile Ia limita
Pentru a modela curgerea fluidului si transferul de caldura, FLUENT foloseste

ecuatia de continuitate, de miscare si de conservare a energiei [F4].
Ecuatia de continuitate (ecuatia de conservare a masei):

a%(pu/) =0 (4.66)

Ecuatia de miscare (ecuatia de conservare a impulsului):

0 0 ouj op
—\pujuj)=— g ——|-—— .
X (p ! J) oX [U GXIJ an (4.67)
Ecuatia de conservare a energiei:
0 0 k oT
—uiT)= —| —— 4,
X (,D ! ) X [Cp 6X,'] (4.68)

Conditiile la limita setate pentru modelele create au fost urmatoarele: (i)
intrare, w;, = constant (profilul vitezei la intrare uniform) si T;,, = constant
(temperatura fluidului la intrare uniforma, 523 K pentru gaze si 293 K pentru apa);
(ii) suprafata tevilor din fascicul, 7, = constant (423 K si 363 K pentru gaze si,
respectiv, apad); (iii) proprietatile fluidelor de lucru (gaze, apd) sunt functie de
temperatura; (iv) peretele exterior, daca este cazul, este modelat ca adiabatic; si
(v) conductivitatea termica a materialelor din interiorul domeniului de calcul este
neglijata.

4.4.3. Metoda numerica folosita

Solver-ul utilizat in FLUENT este segregat, care rezolva ecuatiile diferentiale
succesiv, si modul de linearizare este implicit. Pentru toate cazurile modelate
regimul de curgere este laminar (si turbulent pentru spatiul tubular daca este cazul),
stationar, cu proprietati variabile ale agentului termic. Coeficientii de subrelaxare au
urmatoarele valori prestabilite: 0.3 la presiune; 1.0 la densitate si energie; si 0.7 la
cele trei componente ale vitezei. Cuplarea campului de presiune cu cel de viteza se
face prin algoritmul SIMPLE. Optiunea dubld precizie este selectatd la viteze si
energie, si normal la presiune pentru discretizarea ecuatiilor. Convergenta este
obtinutd cind reziduurile pentru continuitate scad sub ordinul de 103 si pentru
energie sub 10°®.

Rezultatelor numerice sunt prezentate sub forma de (i) coeficientul de
convectie termica ag pentru interpretarea si descrierea procesului termic si (ii) cadere
de presiune Ap pentru descrierea procesului de curgere.
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68 4. Transferul de caldurd si curgere in schimbatorul de caldura cu fascicul de tevi si manta

Coeficientul de convectie este evaluat conform pasilor din Tabelul 4.5.

Tabelul 4.5. Determinarea coeficientului de convectie mediu pe baza
rezultatelor numerice

Spatiul calculat Tubular Extratubular
Coeficientul de convectie, [W/m? K] a=Q/Aat
Fluxul de cildurd, [W] Q= Gme(Tin —Ties) = Lme(Ties - 7_in)
[Snlilz)]rafata de schimb de caldura, A = nendily = nendely
Temperatura medie logaritmica, [K] AT = _Tin ~Ties _ _Ties=Tin
Tin = Tp Tp =Tin
In—-">" In —=——
7-ies - 7-p 7_p ~Ties

Cantitatea de caldura transmisa Q si suprafata totala de schimb de caldura A
pot fi calculate sau luate direct din lista rezultatelor calculate numeric in FLUENT.
Pierderea de presiune Ap este diferenta dintre presiunea medie la intrare p;, si
presiunea medie la iesire pjes.
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5. INSTALATIA EXPERIMENTALA

5.1. Prezentarea instalatiei experimentale pentru
arderea combustibilului solid in strat fluidizat si
epurarea gazelor de ardere

in Figura 5.1 este prezentatd instalatia experimentalda pentru arderea
simultand sau separatd a combustibililor solizi (de exemplu: carbune, biomasa
lemnoasa sau agricold) in strat fluidizat si epurarea gazelor de ardere este
prezentatd. Instalatia este amplasata in Laboratorul Multifunctional de Masini
Termice si Energii Neconventionale din cadrul Universitatii ,Politehnica” din
Timisoara.

Figura 5.1. Instalatia experimentala (vederea din fata)

In arma procesului de ardere, gazele de ardere trec printr-o serie de etape
legate, in principal, de transfer de caldura si de masa. In Figura 5.2 se prezinta
schema de lucru a instalatiei experimentale.
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5.1. Prezentarea instalatiei experimentale 71

Combustibilul este ars intr-un focar de forma cilindrica, vertical in care
agentul de fluidizare este introdus prin partea inferioara a focarului. Gazele de
ardere dupa ce au fost racite si desprafuite trec, in contracurent cu agentul termic
de racire, printr-un schimbator de caldura tubular, rigid, vertical, in care gazele de
ardere sunt racite inainte de a fi introduse in coloana de desulfurare.

Gazele de ardere se introduc in scruber prin partea de jos a coloanei si sunt
spalate cu o solutie de hidroxid de sodiu (NaOH), Figura 5.3. Pentru a intensifica
schimb de substanta a fost format in coloana un strat din inele ceramice tip Raschig.

Dupa ce marea parte a dioxidului de sulf este retinuta, gazele trec printr-un
absorber in care dioxidul de carbon este absorbit de o solutie apoasa de
monoetanolamina (MEA), Figura 5.3. Reactia de absorbtie intre CO, si MEA are loc la
temperaturi de ~50°C. Pentru a recupera MEA si de a separa CO, din amestec, este
nevoie ca absorbantul bogat in CO, sa fie incalzit, si procesul de incalzire are loc in
schimbatorul de caldura tubular.

Figura 5.3. Sistemul de retinere SO,/CO, din gazele de ardere (in stanga)
coloana de desulfurare si de absorbtie, si (in dreapta) vederea de sus a
coloanelor

In Figura 5.4 si 5.5 sunt prezentate sistemul de distributie (lichid) utilizat in
coloana de absorbtie si in coloana de retinere de SO,. In timpul incercarilor s-a
folosit un strat din inele Raschig de 150 mm si distanta dintre dispozitivul de
stropire si umplutura a fost de ~100 mm. S-a observat ca lichidul a spalat toata
umplutura avand profilul dupa taler uniform pe toata suprafata suportului.
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72 5. Instalatia experimentala
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Figura 5.5. Stropirea si distributia lichidului peste un strat de umplutura din
inele Raschig ceramice (in timpul incercarilor)
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5.1. Prezentarea instalatiei experimentale 73

In Figura 5.6 este aratatd coloana de absorbtie in interior inainte de umplere
cu inele Raschig si dupa.

[

Figura 5.6. Coloana de absorbtie (in stanga) taler perforat si (in dreapta)
umplutura din inele ceramice Raschig 26x26x5

In Tabelul 5.1 sunt prezentate caracteristicile principale ale umpluturii
utilizata in experimente calculate conform relatiilor (3.1-3.7).

Tabelul 5.1. Caracteristicile principale ale umpluturii formata din inele ceramice
Raschig 26x26x5

Denumire Valoare
Diametrul exterior, d [mm] 26
Diametrul interior, d; [mm] 16
Indltimea unui element de umplutura, A [mm] 26
Volumul unei particule de umpluturd, vV [m3] 8.57x10°
Suprafata unei particule de umpluturd, A [m?] 4.09%x10°3
Diametrul mediu de volum al umpluturii, d, [mm] 25.4
Diametrul mediu de suprafata al umpluturii, ds [mm] 36.1
Diametrul echivalent al unui corp de umplere, d, [mm] 12.6
Fractia de goluri (porozitatea), € [m3/m3] 0.71
Factorul de forma (sfericitatea), @ [-] 0.495
Suprafata specificd a umpluturii, a [m%/m3] 138.31
Diametrul echivalent al umpluturii, decs [mm] 20.5
Numarul de elemente, n [bucdti/m?3] 33830
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74 5. Instalatia experimentala

5.2. Descrierea echipamentelor

Preincalzitorul de aer (2) are forma unui cilindru, orizontal, confectionat din
otel inoxidabil refractar de marca W4841. La un capat este prevazut cu o flansa cu
un arzator si racord la ventilator. Este echipat cu un arzator de pornire cu scéanteie
(piezoelectrica), dispozitiv de protectie si un vizor suflat cu aer de la ventilator. La
celdlalt capat este amplasata o flansa de racord la distribuitorul de aer-gaze al
focarului.

Pe focarul (3) a fost amplasat un vizor (7) destinat pentru vizualizarea
procesului de ardere. Pentru a nu fi blocat, vizorul este suflat cu aer de la ventilator.

Corpul convectiv (schimbatorul de caldurd gaze de ardere-apa) (4), este
amplasat dupa focar (3) si este destinat pentru racirea gazelor de ardere si
evacuarea particulelor de cenusa. Are forma unui paralelipiped cu baza trunchi de
piramida. Corpul convectiv este compartimentat cu un perete vertical iar in fiecare
compartiment sunt amplasate cate doud serpentine din otel refractar de marca
OLT35K. Apa de racire circula prin serpentine fiind in contracurent cu gazele de
ardere.

Pentru evacuarea particulelor de cenusa find a fost utilizat ciclonul (5),
efectuandu-se racordul la iesirea din corpul convectiv si la intrarea in schimbatorul
de caldura gaze de ardere-absorbant bogat pe la partea superioara.

Schimbatorul de caldura cu fascicul de tevi si manta (10) are rolul (i) de a
incalzi absorbantul bogat in CO; si (ii) in acelasi timp de a raci gazele. Absorbantul
bogat circuld prin spatiul extratubular, iar gazele de ardere circula prin tevi, in
contracurent. Materialul utilizat este otel inoxidabil de marca W4541, rezistent la
socuri termice.

Solutia bogata in CO, intrd pe la baza schimbatorului, unde este incalzita
pana la temperatura necesara separarii CO, de solutia amina, si este evacuata prin
partea superioara in coloana de separare CO, de MEA (16). CO, trebuie apoi de
comprimat si de imbuteliat.

Racitorul solutiei amine (17), saracit in CO,, are rolul de a raci solutia sub
40°C inainte de deversarea in vasul de stocare. Aceasta solutie este apoi recirculatd
in sistemul de absorbtie. In acest racitor cilindric, apa de racire intra pe la baza si
iese prin partea de sus, iar lichidul saracit in CO, circuld in contracurent, intra pe sus
si iese pe partea de jos.

Coloana de desulfurare (11), scruberul, are forma cilindrica, confectionat din
otel inoxidabil marca AISI308 rezistent la coroziune. Este prevazut cu umplutura din
inele Raschig (13). La partea superioara are duze de stropire cu reactivi de
desulfurare, lichidul fiind alimentat cu o pompa (20).

Coloana de absorbtie (12), absorberul, de forma cilindrica, este confectionat
din otel inoxidabil marca AISI308. Are un strat de umplutura de inele Raschig. De
asemenea este prevazut la partea superioara cu un sistem de duze (14) pentru
spalare cu solutia amina a stratului de umplutura si a gazelor desulfurate anterior.

Racitorul in contracurent de solutie de reactivi de desulfurare (18) si
racitorul Tn contracurent de solutie amina incarcatd cu CO, (19) sunt niste
schimbatoare de caldura de tip teava in teava, care sunt confectionate din material
marca AISI308. Racirea lichidelor are loc in contracurent cu apa de racire.
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5.3. Aparatele si punctele de masura 75

5.3. Aparatele si punctele de masura

In Figura 5.7 sunt prezentate punctele de masurd pentru partea de
desulfurare si absorbtie CO, din gazele de ardere. De asemenea, este aratat
principiul de legare a tuburilor de tip ,U” pentru citirea pierderilor de presiune in
scruber si absorber. Acelasi principiu a fost aplicat si la masurarea pierderilor de
presiune in camera de ardere (pierderile de presiune prin gratar, in strat si totale).

Legarea tuburilor de tip ,U” Gaze de ardere spre
cos de fum

[ Ap: | [ Ap: | [ Aps |
[ [
® ® O
-5
i 5
m [~
> o
© 17}
2 <
MO
Gaze de : . Ly
ardere
FGA analizor de gaze
T termocupluri
(sau alt dispozitiv de citire a temperaturii) 1 -t
pH pH metru iy Y
1,2,3 prize pentru tuburi de tip ,U” \ \

(Ap1 - pierderile de presiune n scruber, Apz —
pierderile de presiune in absorber, Aps — pierderile
de presiune totale)

EL
EL

Figura 5.7. Punctele de masura pentru partea de retinere SO, si CO,

Prelevarea gazelor de ardere se face in patru puncte de masura cu ajutorul
gazo-analizorului TESTO 300 XXL. Punctele de prelevarea gazelor se afla (i) intre
ciclon si schimbatorul de caldura pentru regenerarea absorbantului, (ii) la intrare in
scruber si (iii) la intrare si iesire din absorber.

Temperatura gazelor de ardere este cititd pe tot traseu (camera de ardere,
sistem de epurarea gazelor de ardere, evacuare) cu ajutorul termocuplurilor Cromel-
Alumel Tip K.

Temperatura apei de racire si a absorbantului bogat in CO, (MEA+CO,+H,0)
au fost inregistrate la intrare si iesire din corpul convectiv si, respectiv, schimbatorul
de caldura pentru regenerarea MEA, cu ajutorul termocuplurilor Cromel-Alumel Tip K
(<100°C).
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76 5. Instalatia experimentala

Temperatura si pH-ul solutiilor apoase de monoetanolamind si hidroxid de
sodiu, Tnainte si dupa spalarea gazelor de ardere, sunt citite cu ajutorul pH-metrului
HANNA HI991002 (-2.0 < pH < 16.0, -5.0 < t < 105.0°C).

Debitul aerului este masurat cu ajutorul unei diafragme aflata in canalul de
aproximativ 1.5 m Jungime dintre ventilatorul Cole Parmer A0704745 si
preincalzitorul de aer. In acelasi timp, pentru confirmarea rezultatelor obtinute cu
diafragma, debitul de aer este masurat cu termo-anemometrul TESTO 425.

Toate echipamentele de masura au fost calibrate inainte si dupa fiecare
experiment.

Temperatura gazelor si a lichidelor, cititd in diferite puncte, este afisata pe
display-ul unitatii de control si inregistrata in calculator prin sistemul de achizitie a
datelor. Valorile inregistrate de gazo-analizorul TESTO 300 XXL, in timpul testelor,
au fost analizate si stocate direct in calculator.
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6. REZULTATE

6.1. Rezultate experimentale
6.1.1. Combustibili utilizati

Obiectivul principal al cercetarii este retinerea dioxidului de carbon din fluxul
de gaze de ardere, generate in urma procesului de ardere a combustibilului fosil si
neconventional. Au fost considerate urmatoarele tipuri de combustibil: (i) lignit, din
bazinul de carbune Motru (Romania), Figura 6.1 (stanga); si (ii) rumegus de fag,
Figura 6.1 (dreapta).

Figura 6.1. Mostre de combustibil dupa macinare, lignit Motru (in stanga) si
rumegus de fag (in dreapta)

Analiza elementard a acestor combustibili este datd in Tabelul 6.1, iar
analiza granulometricd este prezentate in Figura 6.2. Analiza granulometrica s-a
realizat cu ajutorul aparatului de cernut AS200 si site cu ochiuri cuprinse intre 0.18
mm si 4 mm.

Tabelul 6.1. Analiza elementara a combustibililor (lignit Motru si rumegus de

fag)
C H S (O+N)* Cenusa Umiditate
[% masa, proba initiala]
Lignit 24.75 2.45 0.54 15.96 32.0 24.30
Rumegus 28.65 4.94 0.17 45.40 1.6 19.24

*Valoare calculatd
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Figura 6.2. Analiza granulometrica a combustibililor

Dupa cum se observa din Tabelul 6.1: (i) continutul de carbon pentru ambii
combustibili este aproximativ acelasi; (ii) pentru rumegus, cantitatea de sulf si
cenusa este de ~3.1 ori si, respectiv, 20 ori mai mica decat a lignitului; si (iii)
continutul de umiditate este mai mare pentru lignit.

Valoarea energetica a lignitului si rumegusului este de aproape 9.7 Ml/kg
(puterea calorifica inferioard) si, respectiv, ~14.6 MJ/kg. Daca se considerda un
amestec rumegus/lignit, cu participatia masica a rumegusului, de 10, 20 sau 30%
aceasta va reprezenta 14, 27 si, respectiv, 39% de energie ,verde” rezultatd in
urma procesului de ardere, relatia (6.1).

. %, QL
%Energie ,verde” = (s _.100 (6.1)
(200 - % JQc + % Qr

in care Q' si Q' sunt puterea calorificd inferioard a cirbunelui si, respectiv, a
rumegusului, [M1/kg];
%, -  participatia masica a rumegusului, [%].

Din Figura 6.2 rezultd ca cea mai mare parte a rumegusului (aproape 80%)
are o granulatie sub 0.5 mm. Analiza granulometricad a carbunelui a aratat ca 41%
din masa totala a carbunelui are granulatie cuprinsa intre 1.0 si 3.15 mm.
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6.1. Rezultate experimentale 79

6.1.2. Volumul gazelor de ardere

Inaintea procesului de ardere, conform metodei prezentatd in [U1] au fost
calculate (i) puterea calorifica inferioara a combustibilului, (ii) cantitatea de oxigen
minima necesara arderii, (iii) cantitatea de aer minima si reald necesara arderii
pentru A = 1.0-1.3, (iv) cantitatea diferitor specii de gaze in urma arderii perfecte a
combustibilului, si (v) volumul total al gazelor de ardere.

100% 02

L m N2

Cc02

80% -+ W SO2

m H20
60% -+
40% +

l r . r . r .
1 1.1 1.2 1.3

20% +

0%
AL

Figura 6.3. Participatia volumicd a CO; in gazele de ardere functie de
coeficientul excesului de aer A

In Figura 6.3 este redata participatia volumica a O,, N, CO, SO, si H-0 in
gazele de ardere calculata functie de coeficientul excesului de aer A. Dupa cum se
observa, cresterea infiltrarilor de aer fals duce la scaderea concentratiei de CO, de la
aproximativ 15.6% pana la 12.5%, SO, de la 0.13% pana la 0.1%, si a vaporilor de
apa de la 20.8% pana la 17%. Concentratia de azot si oxigen se mareste cu
cresterea excesului de aer de la 64% la 66% si, respectiv, de la 0 la 4%.

Conform literaturii de specialitate [B3, L6, O1, S8] arderea completda a
carbunelui, sau a amestecului biomasa/carbune, in strat fluidizat are loc in conditiile
excesului de aer A = 1.2-1.3 (pentru strat fluidizat circulant A este intre 1.1 si 1.2).

Volumul gazelor de ardere, calculat teoretic, rezultat in urma arderii
carbunelui (lignit Motru), in conditiile A = 1.3, este dat in Figura 6.4. Se observa ca,
in cazul in care consumul de combustibil este de B, = 10 kg/h, volumul total al
gazelor de ardere rezultat este ~37 m3/h, din care aproape 5 m3/h este CO, [U1].
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Figura 6.4. Debitul teoretic al gazelor de ardere G, calculat functie de debitul
combustibilului B (lignit Motru) pentru A = 1.3

6.1.3. Retinerea CO, din gazele de ardere cu solutie de MEA 30%
(masa)

Solutia apoasa de monoetanolamind este cea mai utilizata amina pentru
separarea dioxidului de carbon din gazele de ardere.

Conform schemei de lucru, gazele de ardere trec printr-o coloana, absorber,
in care CO, este absorbit de solutia MEA. Concentratia solutie folosite este de 30%
(masd). Contactul intre cele doua faze are loc in contracurent, circuland printr-un
strat de umplutura format din inele ceramice de tip Raschig. Temperatura de lucru
din absorber este de ~50°C.

Dupa cum a fost mentionat, reactia intre CO, si MEA este reversibild. La
temperaturi joase are loc absorbtia CO, de amingd, in schimb cénd este incalzita ea
elibereaza cea mai mare parte a dioxidului de carbon. Pentru a recupera MEA si de a
separa CO,, este nevoie ca absorbantul bogat in CO, sa fie incalzit. Astfel, din
absorber, absorbantul bogat in CO, este introdus intr-un schimbator de caldura.
Aici, solutia este incalzita de gazele de ardere pana la temperaturi necesare
separarii (totale sau partiale) CO, de MEA. Absorbantul sarac este apoi recirculat in
absorber.

Experimentele efectuate au avut ca scop principal separarea dioxidului de
carbon din gazele de ardere cu concentratie CO, de 11-15% (volum). De asemenea,
s-a investigat (i) efectul concentratiei CO, asupra eficientei de absorbtie in MEA
30%, precum si (ii) influenta concentratiei de SO, din gaze asupra procesului de
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retinere CO,. Gazele de ardere au fost generate in urma arderii simultane a
rumegusului cu lignit n strat fluidizat, si arderii numai lignitului.

Debitul de absorbant necesar pentru retinerea CO, cu concentratia de
~12.5% din fluxul de gaze este prezentat in Tabelul 6.2. Calculele s-au facut pentru
un raport de 0.4 mol CO,/mol MEA.

Tabelul 6.2. Debitul (teoretic) de absorbant necesar pentru retinerea dioxidului
de carbon cu concentratia de ~12,5%

Bc G, (gaze de ardere) G, (COy) L, (MEA)
[kg/h] [m®/h] [m®/h] [I/h]
5 18.4 2.3 15.5
10 36.9 4.6 30.9
15 55.3 6.9 46.4

In Figura 6.5 este prezentatd variatia dioxidului de carbon inainte si dupa
procesul de absorbtie. Concentratia CO, in gazele de ardere inainte de absorber a
variat intre 10.8 s 12.0%. Rezultatele experimentale arata ca dupa procesul de
absorbtie in MEA 30%, concentratia de CO, in gazele de ardere s-a micsorat de
~6.1 ori. Eficienta de absorbtie CO, a fost de 83.8%. De asemenea, trebuie
mentionatd concentratia mica de SO, in gazele de ardere inainte de absorber, ~52
ppm. Aceasta valoare este aproape de cea recomandata de Barchas si Davis [B2] si
Suda et al. [S10]. Emisiile de NO, au fost de doud ori mai mari decat cele
recomandate.
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Figura 6.5. Variatia CO, inainte si dupa absorbtie cu solutie de MEA 30%
(masa) (intrare: 11.5% CO3; 52 ppm SO3; 121 ppm NO,). Teste pe arderea
rumegusului cu lignit
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Cresterea concentratiei de dioxid de carbon in gazele de ardere (13.5%) a
dus la scaderea eficientei de absorbtie cu pana la 4% fata de cazul precedent,
Figura 6.6. Eficienta medie de absorbtie CO, in MEA 30% a fost de 82.5%. Aceasta
scaderea poate fi atribuitd si continutului de SO, in gazele de ardere mai ridicat.
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Figura 6.6. Variatia CO, inainte si dupa absorbtie cu solutie de MEA 30%
(masa) (intrare: 13.5% CO,; 74 ppm SO3; 123 ppm NO,). Teste pe arderea
rumegusului cu lignit

In Figura 6.7 este prezentatd variatia CO, in gazele de ardere inainte si
dupa absorbtie. Se observa efectul negativ al emisiilor SO, asupra absorbtiei CO, in
MEA. Concentratia dioxidului de carbon inainte de absorbtie a variat intre 11.7 si
~15%. Dupad injectarea solutiei de monoetanolamina, concentratia CO, a scazut
pana la 2.8-3.9%. Aceasta reprezinta un grad de retinere CO, de 75.8%.
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Figura 6.7. Variatia CO, inainte si dupa absorbtie cu solutie de MEA 30%
(masa) (intrare: 12.8% CO,; 168 ppm SO;; 180 ppm NO,). Teste pe arderea
lignitului

Absorbtia CO, din gazele de ardere este afectata prin varierea in limitele
mari a concentratiei de CO, inainte de absorber, Figura 6.8. De asemenea, se
observa influenta negativa a emisiilor de SO, asupra procesului de absorbtie CO,.
Eficienta de retinere CO, a scazut pana la aproape 67%. Aceasta valoare este cu 9%
mai mica fata de cazul precedent, in care concentratia medie a emisiilor de SO,
inregistrata inainte de absorber a fost de 1.5 ori mai mica.
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Figura 6.8. Variatia CO, inainte si dupa absorbtie cu solutie de MEA 30%
(masa) (intrare: 15.2% CO;; 240 ppm SO,; 170-185 ppm NOy). Teste pe
arderea lignitului

Din rezultatele experimentale prezentate se poate observa ca concentratia
emisiilor de CO, In gazele de ardere este mai mica in cazul arderii simultane a
rumegusului cu lignit decat in cazul testelor pe arderea lignitului. Totusi, trebuie
mentionat, ca cantitatea de CO, in gazele de ardere depinde de mai multe variabile,
cum ar fi, caracteristicile combustibilului, conditiile de lucru si operare.

Dupa cum s-a vazut, prezenta altor emisii afecteaza procesul de absorbtie
care duce, inevitabil, la diminuarea eficientei de absorbtie precum si la degradarea
solventului utilizat. Este nevoie de a micsora concentratia lor in gazele de ardere
pentru o mai buna absorbtie de CO,.

6.1.4. Retinerea SO, din gazele de ardere cu solutie de NaOH 1.5%
si 2.5% (masa)

Procesul de desulfurare a gazelor de ardere este un proces absolut
obligatoriu, nu numai din motive de a imbunatati procesul de absorbtie a dioxidului
de carbon, ci si de a respecta normele de emisie privind continutul de sulf in fum.

Obligativitatea retinerii SO, inainte de absorbtie CO, se explica prin faptul
ca, dioxidul de sulf reactioneaza cu solutia amina formand un compus stabil din care
amina nu se mai regenereaza. Reducerea continutul de sulf in gazele de ardere,
inainte de absorber, micsoreaza riscul degradarii rapide a solutiei amine in timpul
procesului de absorbtie.
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In prezent, sunt cunoscute mai multe metode de retinere a emisiilor de SO,
din centrale termo-electrice [B3, 112, 01, Z1], de exemplu (i) prin desulfurarea
combustibililor in faza de pre-combustie sau (ii) utilizand procesul de desulfurare
primara, adica introducerea de sorbenti in focarele cazanilor, sau (iii) aplicand
desulfurarea gazelor de ardere, adica dupa procesul de ardere.

Dupa cum se poate observa din schema instalatiei experimentale, este
aplicat procedeul de desulfurare post-combustie. Gazele de ardere se introduc in
scruber prin partea de jos a coloanei si sunt spalate cu o solutie de hidroxid de
sodiu. Doua concentratii diferite ale solutiei NaOH au fost considerate, de 1.5% si
2.5% (masa). Pentru a intensifica schimbul de substanta s-au folosit inele ceramice
de tip Raschig care au format un strat de aproape 200 mm. In scruber anhidra
sulfuroasd este absorbitd de solutia de spdlare formand un compus dintre sulfitul de
sodiu si apa. In acelasi timp sulfitul de sodiu format absoarbe si el dioxidul de sulf
formand sulfitul hidrogenat de sodiu. Astfel, sulful poate fi retinut in proportie de
80% si mai mult functie de mai multi factori (concentratia NaOH in solutie,
concentratia SO, In gazele de ardere, prezenta altor emisii si altele).

Concentratia dioxidului de sulf in gazele de ardere inainte de scruber si dupa
desulfurare este prezentata in Figura 6.9.
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Figura 6.9. Variatia SO, inainte si dupa desulfurare cu solutie de NaOH 1.5 si
2.5% (masad). Teste pe arderea lignitului

Pentru generarea gazelor de ardere, cu concentratie mare de SO,, s-a folosit
numai lignit in procesul de ardere. Rezultatele experimentale au aratat ca emisiile
de SO, variaza intre 1000 si 1120 ppm. Folosirea solutiei NaOH de 1.5% si 2.5% a
redus concentratia SO, in gazele de ardere la iesirea din scruber pana la aproape
240 ppm si, respectiv, 167 ppm. Gradul de retinere SO, a reprezentat 76.6% cu
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folosirea solutiei de hidroxid de sodiu cu concentratie de 1.5% si 84.5% pentru
solutia mai concentratd de NaOH de 2.5%.

In Figura 6.10 este prezentatd variatia SO, inainte si dupa aplicarea
procedeului de desulfurare cu NaOH de 1.5% si 2.5%. Pentru a vedea efectul
concentratiei SO, in gazele de ardere asupra procesului de retinere, s-au ars
simultan rumegusul de fag cu lignitul (in proportie 30% rumegus si 70% lignit) care
au generat emisii de dioxid de sulf de ~542 ppm. In prima parte a testelor,
prelevarea gazelor dupa scruber a aratat ca emisiile de SO, au scazut pana la
aproape 52-83 ppm cu injectarea NaOH de 1.5%. Aceasta reprezintd un grad de
retinere mediu de 86.6%. Folosirea solutiei de desulfurare mai concentratda, NaOH
2.5%, a rezultat in emisii de SO, intre 36 si 71 ppm la iesire din scruber. Dupa cum
se vede, aproape 90% din totalul de emisii de dioxid de sulf au fost retinute in
solutia de NaOH 2.5%.
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Figura 6.10. Variatia SO, inainte si dupa desulfurare cu NaOH de diferite
concentratii (1.5 si 2.5% masad). Concentratie mica de SO, in gazele de ardere

Comparand rezultatele experimentale din Figura 6.9 cu cele din Figura 6.10,
se poate remarca efectul pozitiv al utilizarii biomasei, ca combustibil secundar,
asupra emisiilor de SO,. Arderea simultana a amestecului combustibil, 30%
rumegus si 70% lignit, a condus la scaderea emisiilor de SO, de aproximativ 1.9 ori.
Insa, aceasta valoare poate fi si mai mare dacd biomasa utilizata ar avea un
continut de sulf si mai mic decat cel al rumegusului din acest studiu.
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6.1.5. Efectul solutiei de NaOH asupra emisiilor de CO,
Figura 6.11 aratd efectul solutiei apoase de hidroxid de sodiu asupra

concentratiei emisiilor de CO, dupa coloana de retinere SO,. Se poate observa
efectul nesemnificativ a solutiei de NaOH asupra comportarii emisiilor de CO,.
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Figura 6.11. Concentratia CO, in gazele de ardere la intrare si iesire din scruber

6.1.6. Efectul co-arderii asupra suprafetelor din corpul convectiv

Figura 6.12 si 6.13 arata suprafata corpului convectiv si a tevilor dupa mai
multe ore de functionare a instalatiei pe arderea simultand a rumegusului cu
carbune. Trebuie de mentionat ca instalatia intra in regim de lucru, relativ constant,
dupa 2-4 ore. Se poate observa efectul nociv asupra suprafetelor din schimbator in
timpul destabilizarii regimului de lucru prin addugarea biomasei la combustibilul
principal.
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Figura 6.13. Peretii tevilor din corpul convectiv

BUPT



6.2. Rezultate numerice 89

in Figura 6.14 se prezinta serpentina din corpul convectiv inainte si dupa
curatare.

Figura 6.14. Tevile din corpul convectiv inainte si dupa curatare

6.2. Rezultate numerice
6.2.1. Validarea modelului numeric

Modelul numeric /laminar si douda modele ce descriu regimul turbulent de
curgere k-e (standard, RNG) si k-w (standard, SST) au fost considerate in acest
studiu. Optiunea Enhanced Wall Treatment a fost inclusa pentru modele de
turbulenta.

Figura 6.15 si 6.16 compara rezultatele numerice cu cele teoretice pentru
coeficientul de convectie termicd a si, respectiv, pierderea de presiune Ap la
curgerea gazelor de ardere printr-un tub neted, cu geometria data in Tabelul 4.2.

Coeficientul de convectie teoretica a s-a calculat din relatia (4.18) in care Nu
este dat de Hausen (/laminar) si Gnielinski (tranzitoriu-turbulent), iar caderea de
presiune este calculatd cu relatia (4.28), in care coeficientul de frecare f se
determina din relatia lui Poiseuille (laminar) si Petukhov (tranzitoriu-turbulent).
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Figura 6.16. Compararea pierderilor de presiune Ap numeric cu cel teoretic
pentru domeniul de curgere a gazelor de ardere laminar-tranzitoriu-turbulent

prin tub simplu
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Se observa ca diferenta medie intre rezultatele numerice si cele teoretice
sunt de ~9.2% (laminar), ~32.7% (k-e€) si ~5.7% (k-w) pentru coeficientul de
convectie, si de ~16.5% (laminar) si ~6.0% (k-e, k-w) pentru cdderea de presiune
in tub. Desi, diferenta, destul de mare, dintre rezultatele modelului k-e si rezultatele
teoretice pentru coeficientul de convectie, se poate observa ca coeficientul de
convectie humeric are aproape acelasi unghi de crestere cu a teoretic, ceea ce nu se
observa la modelul k-w. O examinare mai atenta a rezultatelor din Figura 6.16 arata
ca modelul k-e este cel mai aproape de valoarea teoretica. Trebuie totusi mentionat
ca, datele experimentale nu neaparat coincid cu cele teoretice. Valabilitatea relatiilor
de calcul poate fi intre £15% péana la £25%. De aici, se poate concluziona c3, toate
cele trei modele numerice sunt, mai mult sau mai putin precise si pot fi aplicate.

6.2.2. Simularea numerica a procesului de curgere si schimb de
caldura in spatiul tubular cu si fara generatori de turbulenta

Simularea numericd a procesului de schimb de caldura si de curgere a
gazelor prin teava simpla, teava cu benzi rasucite si prin spatiul tubular intreg, fara
generatori de turbulentd, a schimbatorului de caldura sunt prezentate in continuare.
Rezultatele numerice se vor prezenta sub forma de (i) coeficientul de convectie
termica a pentru interpretarea si descrierea procesului termic, si (ii) caderea de
presiune Ap pentru descrierea procesului de curgere.

Rezultatele numerice pentru cazurile cu benzi rasucite au fost validate si
comparate cu relatiile lui Manglik si Bergles [M2-M4]. Compararea coeficientului de
convectie termicd obtinut numeric cu cel teoretic a aratat o diferenta de +10%.
Pierderea de presiune ruzultatd numeric variaza intre -5 si +5% fata de pierderea
de presiune calculata teoretic. Aceasta eroare este in limitele acceptabile.

Coeficientul de convectie pentru gazele de ardere ce curg prin tub simplu si
tuburi cu generatori de turbulenta tip banda rasucitd este dat in Figura 6.17. Se
observa ca, a se mareste cu marirea debitului masic al gazelor de ardere. Procesul
de schimb de caldura este imbunatatit cu ajutorul benzilor rasucite introduse in
canalul de curgere a gazelor. Astfel, pentru modelul numeric B1 (y = 3) coeficientul
de convectie termica creste cu 125-179% fata de coeficientul de convectie realizat
in teava simpla, pentru B2 (y = 4) cu 112-154%, pentru B3 (y = 5) cu 110-145% si
pentru B4 (y = 6) cu 103-127%. Valoarea maxima a coeficientului de convectie, la
curgerea gazelor de ardere cu debitul de G,, = 4.7 kg/h (debit per tub), pentru
tuburi cu benzi de y = 3, 4, 5 si 6 este de, aproape 60, 55, 53 si, respectiv, 50
W/m? K. Aceastd marire a coeficientului de convectie, in comparatie cu coeficientul
de convectie pentru teava neteda, se poate explica prin faptul ca, cresterea vitezei
(tangentiale) de curgere si micsorarea sectiunii transversale (prin introducerea
benzii rasucite), duce la turbionarea curentului mai intensa.
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Figura 6.17. Coeficientul de convectie termica a functie de debitul gazelor G,
prin tub simplu si tuburi cu benzi rasucite

Pierderile de presiune prin tevi cu benzi rasucite cresc, considerabil, cu 266-
431%, in comparatie cu caderea de presiune in teava simpla, Figura 6.18. Dupa
cum a fost de asteptat, Ap creste cu micsorarea factorului geometric al benzii y.
Pentru tubul cu geometria benzii y = 3 (h, = 60 mm), pierderile de presiune se
maresc cu 373-431%, pentru y = 4 cu 305-345%, pentru y = 5 cu 281-309% si
pentru cazul cu cel mai mare pas al benzii (h, = 120 mm), y = 6, pierderile de
presiune au crescut cu 266-284% functie de debitul gazelor de ardere.

In Figura 6.19 sunt redate performantele termice obtinute pentru tevi cu
benzi rasucite de diferite geometrii y = 3, 4, 5 si 6. Aici, coeficientii de convectie
termica, pentru curgere prin banda rasucitd a si pentru teava simpla a,, sunt
raportati ambii la suprafata interioara a tevii si se refera la acelasi debit masic al
gazelor de ardere. Coeficientul de convectie in curgere turbionara a creste odata cu
micsorarea lui y. Astfel incat, pentru domeniul de curgere analizat (580 < Re <
3460), a creste de 2.03-2.27 ori pentru cazul B4 (y = 6), 2.10-2.45 pentru B3
(y =5), 2.12-2.54 pentru B2 (y = 4) si 2.25-2.79 pentru B1 (y = 3). De asemenea,
se poate de notat o diferentd de ~20% dintre cazul B1 si B4.
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Figura 6.18. Pierdere de presiune Ap functie de debitul gazelor G, wp prin tub
simplu si tuburi cu benzi rasucite
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Figura 6.19. Variatia raportului a/a, functie de debitul gazelor Gm, «wp prin tuburi

cu benzi rasucite
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Figura 6.20. Variatia raportului Ap/Ap, functie de debitul gazelor G, ws prin
tuburi cu benzi rasucite

Dupa cum se observa din Figura 6.20, curgerea gazelor prin tevi cu benzi
rasucite duce la cresterea pierderilor de presiune, de aproape 5.1 ori pentru tubul cu
geometria benzii y = 3, 4.3 ori pentru y = 4, 4.0 ori pentru y = 5 si de 3.8 ori
pentru y = 6 fata de pierderile printr-o teava simpla. Valoarea maxima a raportului
Ap/Ap, este inregistratd pentru teava cu banda rasucitd cu cel mai mic factor
geometric (y = 3) si scade simtitor cu marirea pasului h,. Tendinta crescatoare a
raportului Ap/Ap, se observa pentru debite mici si descrescdtoare cu cresterea
debitului masic al gazelor de ardere (Gm,wp > 3 kg/h). Examinand cele patru cazuri
si comparandu-le rezultd ca, Ap pentru cazul B1 sunt cu ~37% mai mari decat B4,
~28.5% mai mari decat B3 si ~19% mai mari decat B2.

Campul de temperatura la curgerea gazelor de ardere prin tuburi cu benzi
rasucite la distante diferite de la intrare (0.25/;, 0.5/ si 0.75/;) este redat in Figura
6.21. Compararea celor patru cazuri, pentru acelasi debit (Gnwp = 3.2 kg/h), aratd
ca temperatura gazelor la iesire din teava cu banda de y = 3 este cea mai mica,
ceea ce indica un mai bun transfer de caldurda. De asemenea, se poate observa ca
temperatura scade cu micsorarea pasului hy.
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Figura 6.21. Campul de temperaturi la curgerea gazelor de ardere (Gm,up = 3.2
kg/h) prin tuburi cu benzi rasucite pentru pasul relativy = 3
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In Figura 6.22 este dat3 distributia temperaturii la iesire din spatiul tubular
cu generatori de turbulenta pentru cazurile w/d; = 0.95si 0.76, siy = 3, 4, 5 si 6.

Sectiunea de iesire

- =

23, 2010
ted, lam)

Contours of Static Temperature (k) 23, 2010

Jun Contours of Static Temperature (k)
FLUENT 6.1 (3d, dp, segregated, lam)

Ju
FLUENT 6.1 (3d, dp, segrega!

Contours of Static Temperature (k) Jun 23, 2010
FLUENT 6.1 (3d, dp, segregated, lam)

Contours of Static Temperature (k) Contours of

1426402
I 1406002

Contours of Static Temperature (k) Jun

u Contours of Static Temperature (k) Jun 23, 2010
FLUENT 6.1 (3d, dp, segrega! , lam)

FLUENT 6.1 (3d, dp, segreg

Figura 6.22. Campul de temperaturi la iesirea gazelor de ardere (Gpm,up = 3.2
kg/h) din tuburi cu benzi rasucite pentruy = 3, 4, 5si 6
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Campul de temperatura la curgerea gazelor prin tuburi cu benzi rasucite
(w/d; = 0.95si 0.76 si y = 4, 5 si 6) la distante diferite de la intrare (0.25/;, 0.5/; si
0.75l;) este redat in Anexa A.

Figura 6.23 compara coeficientul de convectie mediu rezultat in urma
curgerii fluidului prin tub simplu cu cel obtinut din tuburi cu benzi w/d; = 0.95 si
0.76 pentru acelasi debit de curgere. In primul caz cu banda w/d; = 0.95 coeficientul
de convectie mediu creste 150% fatda de cel realizat in tub simplu, iar in cazul
utilizarii benzii cu joc w/d; ® 0.76 coeficientul de convectie mediu creste numai cu
84%.

60

M = 3.2 kg/h

50 +

7

\\

N
o
|
T

Coeficientul de convectie mediu [W/n? K]
8
|
T

—
o
|
T

tub simplu banda w/di = 0.95 banda w/di = 0.76

Figura 6.23. Compararea dintre coeficientul de convectie mediu abtinut prin tub
simplu cu cel din tuburi cu benzi rasucite w/d; = 0.95 si 0.76

Figura 6.24 compara pierderile de presiune prin tub simplu cu cele din tuburi
cu benzi w/d; = 0.95 si 0.76 pentru acelasi debit de curgere. Pierderile de presiune
au crescut semnificativ cu 340% si 327% pentru w/d; = 0.95 si, respectiv, 0.76 fata
de cele prin tub fara generatori de turbulenta.
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Figura 6.24. Compararea dintre valoarea medie a pierderilor de presiune prin
tub simplu cu rezultatele din tuburi cu benzi rasucite w/d; = 0.95 si 0.76

Rezultatele numerice a procesului termic si de curgere a gazelor prin spatiul
tubular, intreg, fara generatori de turbulentd, sunt prezentate in Figura 6.25 si 6.26.
Campul de temperaturi este aratat in Figura 6.27.

Coeficientul de convectie mediu pentru spatiul tubular intreg este putin mai
mare decat coeficientul de convectie rezultat din calculele pentru tub neted. Aceasta
diferentd se datoreaza faptului ca in formulele de calcul temperatura medie la iesire
din aparat difera, mai mult sau mai putin, de cea pentru un tub simplu.

Pierderea de presiune totala prin spatiul tubular este de <60 Pa functie de
debit, Figura 6.26. Cresterea lui Ap este evidenta deoarece fluxul de gaze trece
printr-o serie de etape prin spatiul tubular, si anume largire brusca, intrarea in
fascicolul de tevi, curgerea prin el si iesirea din fascicul, intoarcere la 90° si
ingustare brusca la iesire din schimbator. Dupa cum rezultad din Figura 6.18, caderea
de presiune prin tub simplu este de pana la 20 Pa, functie de debit. De aici se poate
concluziona ca aproape 70% din caderea de presiune totala este caderea de
presiune la curgerea gazelor de ardere prin racordul de intrare si capac, si fund si
racordul de iesire.
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Figura 6.25. Coeficientul de convectie termica a functie de debitul gazelor G,

prin spatiul tubular fara generatori de turbulenta
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Figura 6.26. Pierdere de presiune totala Ap functie de debitul gazelor G, prin

spatiul tubular fara generatori de turbulenta
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Conturul de temperatura la curgerea gazelor prin spatiul tubular, intreg, de
la intrare pana la iesire, pentru doua debite diferite de 10.8 si 48.5 kg/h, este redat
in Figura 6.27.

ntou tatic Temperature (k) Jun 010 ntou tatic Temperature (k) Jun 010
FLUENT 6.1 ( gregated, lam) FLUENT 6.1 ( gregated, lam)

Figura 6.27. Campul de temperaturi la curgerea gazelor de ardere prin spatiul
tubular (in stdnga) pentru debitul de 10.8 kg/h si (in dreapta) pentru 48.5 kg/h

Din imagini se observa ca temperatura gazelor nu este uniforma prin tevi.
Temperatura prin teava centrald este mai mare decét prin tevile periferice, deoarece
debitul gazelor de ardere este mai mare si, prin urmare, viteza este mai mare.
Pentru ca debitul sa fie uniform la intrare in fascicul si pentru uniformizarea
temperaturii, este nevoie ca in capacul schimbatorului de caldura sa fie montat un
corp, de exemplu de forma conica, care ar devia curentul de gaze de la centru.

6.2.3. Simularea numerica a procesului de curgere si schimb de
caldura in spatiul extratubular cu si fara sicane

Intensificarea transferului de caldura in spatiul extratubular se face prin
instalarea unor sicane, care pot fi de mai multe tipuri: segment de cerc, disc si inel,
elicoidale continuu si discontinuu. De asemenea, transferul de caldura poate fi
fmbunatatit si prin blocarea spatiului format intre sicana si manta, prin amplasarea
benzilor de ocolire, daca distanta dintre tevile periferice din fascicul si manta este
mare, sau prin alegea unghiului de atac al fluidului fata de tevi.

Spatiul extratubular fara sicane si cu sicane, cu dimensiunea si amplasare
racordurilor de intrare/iesire diferita au fost modelate numeric si analizate. Au fost
create sase geometrii a spatiului extratubular (E1.1, E1.2, E2.1, E2.2, E3.1 si E3.2),
detaliile si caracteristicile geometrice ale carora sunt date in Tabelul 4.1 si,
respectiv, Tabelul 4.2 din Capitolul 4.

Sicanele tip segment, clasice, au fost alese pentru acest studiu (S = 25%, ns
= 8). Scurgerile de fluid prin spatiul dintre sicana si manta, si sicana si tevi au fost
considerate nule (Ds = 207 mm, ds = 25 mm). Diametrul racordurilor de
intrare/iesire a fost de 9 mm, reprezentand cazul real, si 21 mm. Aceasta largire va
duce la reducerea pierderilor de presiune prin spatiul extratubular. De asemenea, s-
a investigat efectul curgerii fluidului peste un fascicul de tevi, asezat 60° si 30°,
asupra procesului de schimb de caldura.

Dupa cum a fost mentionat, prin spatiul extratubular circuld un absorbant
bogat in CO, care este incalzit pana la temperaturi de ~95°C, temperatura necesara
pentru desorbtie si regenerarea absorbantului. Cand acesta nu este trecut prin
aparat, racirea gazelor de ardere se face cu apa.
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6.2. Rezultate numerice 101

Proprietatile termofizice ale absorbantului bogat in CO, variaza mult functie
de concentratia solventului, concentratia Ilui CO, in amestec dupa absorbtie,
prezenta altor compusi, de temperatura, etc. Pentru a simplifica procesul de calcul,
apa este considerata ca agentul termic care circuld prin spatiul extratubular.

Metoda lui Gaddis si Gnielinski [G1, G2], descriséa mai devreme, pentru
calculul coeficientului de convectie termica a si pierderilor de presiune prin spatiul
extratubular Ap, este selectata pentru a compara rezultatele numerice cu cele
teoretice.

Distributia si curgerea fluidului, in interiorul mantalei, perpendicular peste
un fascicul de tevi asezat 60° si 30° fatd de directia curgerii este aratat in Figura
6.28. Simularea 2D a avut ca prim scop vizualizarea curgerii si influenta modului de
asezare a tevilor in mantaua schimbatorului asupra fluxului de fluid. In Figura 6.28
din stédnga se observa clar formarea unor canale preferentiale de miscare a fluidului
printre tevi. Iar in Figura 6.28 din dreapta, fasciculul de tevi este mai bine spalat de
fluid ceea ce va duce, imediat, la cresterea schimbului de caldura.

locity Magnitude (m/s) in 01 ontour locity Magnitude (m/s) in 01
FLUENT 6.1 (2d, dp. segregated, lam FLUENT 6.1 (2d, dp. segregated, lam

Figura 6.28. Curgerea fluidului peste un fascicul de tevi asezat (in stanga) 60°,
dir = 9 mm si (in dreapta) 30°, d;; = 21 mm

Intensificarea procesului termic prin spatiul extratubular, pentru geometriile
El1.1 si E1.2, este aratat in Figura 6.29, iar caderea de presiune in Figura 6.30.
Pentru modelul geometric E1.2, coeficientul de convectie a creste cu ~50-90% fata
de modelul fara sicane E1.1. Cresterea lui g devine mai accentuatd cu cresterea
debitului masic al apei L,,. Comparand rezultatele numerice cu cele teoretice, se
observa o diferentd foarte mare intre coeficientul de convectie calculat numeric
pentru spatiul extratubular cu sicane si cel calculat teoretic. Aceasta reprezinta o
diferentd medie de aproximativ 40%. Aceeasi diferenta, intre numeric si teoretic, se
observa si pentru pierdere de presiune. Caderea de presiune pentru cele doua
modele este aproape aceeasi.
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Figura 6.29. Coeficientul de convectie @ calculat numeric si teoretic functie de
debitul lichidului Ly, prin spatiul extratubular cu si fara sicane (E1.1, E1.2)
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Figura 6.30. Pierdere de presiune Ap calculat numeric si teoretic functie de
debitul lichidului Ly, prin spatiul extratubular cu si fara sicane (E1.1, E1.2)
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In Figura 6.31 si 6.32 se prezintd coeficientul de convectie si, respectiv,
pierdere de presiune prin spatiul extratubular al modelelor E2.1, E2.2, E3.1 si E3.2.
De asemenea, sunt prezentate si rezultatele calculelor teoretice. Coeficientul de
convectie prin spatiul extratubular cu sicane E3.2 este cel mai mare dintre modelele
prezentate. Se poate nota o crestere de ~15% fata de modelul E2.2 si o crestere de
pana la 140% fatd de modelele E2.1 si E3.1. Valorile Ilui a pentru spatiul
extratubular fara sicane E2.1 si E3.1 sunt aproape aceleasi, care cresc pana la ~73
W/m? K pentru E2.1 si ~74 W/m? K pentru E3.1. Diferenta dintre rezultatele
numerice si cele teoretice pentru coeficientul de convectie, pentru modelul E3.2,
este de aproape 20% fata de teorie, iar pentru Ap este de 40%. Din Figura 6.32 se
observa o usoara scadere a pierderilor de presiune a modelului E3.1 fatd de E2.1 si
E3.2 fata de E2.2. Aceasta micsorare este de ~2%. Din punct de vedere termic si al
pierderilor de presiune, modelul numeric E3.2 este cel mai bun, coeficientul de
convectie este cel mai mare iar pierderile de presiune sunt cele mai mici fata de
modelele cu sicane. Prin urmare, acesta va fi propus spre modificarea
schimbatorului de caldura real care include opt sicane tip segment, marirea
racordurilor de intrare si iesire, si schimbarea pozitiei lor cu 30° fata de asezarea
actuala.

300

O E2.1 (fara sicane)

O E2.2 (cu sicane)

< Gaddis si Gnielinski (E2.2)
A E3.1 (fara sicane)

200 + 5E32 (cu sicane)

& O Gaddis si Gnielinski (E3.2)
e
= F <o
s
100
o Al
I A W B n
0 : :
0 10 20 30
Lm [kg/h]

Figura 6.31. Coeficientul de convectie @ calculat numeric si teoretic functie de
debitul lichidului L, prin spatiul extratubular cu si fara sicane (E2.1, E2.2, E3.1,
E3.2)
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O E2.1 (fara sicane)
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Figura 6.32. Pierdere de presiune Ap calculat numeric si teoretic functie de
debitul lichidului L, prin spatiul extratubular cu si fara sicane (E2.1, E2.2, E3.1,
E3.2)

Distributia temperaturii prin spatiul extratubular fara sicane si cu sicane
pentru modelele E2.1 si E2.2 este prezentatad in Figura 6.33 pentru acelasi debit al
fluidului. Din aceste imagini rezultd clar ca temperatura agentului de rdcire creste
mai repede in modelul E2.2. In modelul fara gicane se observa cd temperatura nu
este uniforma 1in interiorul schimbatorului. In exteriorul fasciculului de tevi
temperatura fluidului este cea mai scazuta. Diferenta de temperatura la iesire din
aparat, dintre cele douda modele, este de 6 K. Pentru modelul numeric E2.1
temperatura apei la iesire din spatiul extratubular este de ~362 K iar pentru cazul
E2.2 temperatura a crescut pana la ~368 K.

Pentru modelele E3.1 si E3.2 campul de temperaturi este prezentat in Figura
6.34. Fasciculul de tevi in aceste cazuri este asezat 30° fata curgerea fluidului. Dupa
cum se vede temperatura creste mai repede in spatiul extratubular cu sicane.
Aceeasi diferenta se observa, de aproape 6 K, si pentru aceste modele.

Distributia temperaturii prin spatiul extratubular fara sicane E1.1 si cu
sicane E1.2 este prezentata in Anexa B.
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Figura 6.33. Campul de temperaturi, de-a lungul axei z si sectiuni diferite pe
axa vy, la curgerea lichidului cu debitul de L,, ® 26 kg/h prin spatiul extratubular:
(in sténga) fara sicane E2.1, Ties = 361.6 K; (in dreapta) cu sicane E2.2,

367.6 K

Tfe;
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Figura 6.34. Campul de temperaturi, de-a lungul axei z si sectiuni diferite pe
axa y, la curgerea lichidului cu debitul de L,, = 26 kg/h prin spatiul extratubular:
(in sténga) fara sicane E3.1, Ties = 361.8 K; (in dreapta) cu sicane E3.2,

367.8 K

Tfe;
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7. CONCLUZII

7.1. Concluzii privind cercetarile experimentale

Scopul principal al tezei a fost studierea si investigarea experimentala a
procesului de separare CO, din gazele de ardere, generate in urma arderii
carbunelui si biomasei in strat fluidizat, cu ajutorul solutiei apoase de
monoetanolamind. De asemenea, cercetdrile experimentale s-au concentrat asupra
retinerii si diminuarii emisiilor poluante din gazele de ardere inaintea procesului de
absorbtie CO,, precum si, investigarea factorilor ce duc la scaderea eficientei de
captare CO..

Cercetarile experimentale privind retinerea CO, din gazele de ardere sunt:

® Arderea lignitului in strat fluidizat a generat gaze de ardere cu continut
de CO, variind intre 12 si 15% (volum). In timpul testelor pe arderea
simultand a rumegusului cu lignit concentratia dioxidului de carbon in
gazele de ardere a variat intre 11 si 13%;

e Spalarea gazelor cu solutie apoasa de monoetanolamind, cu concentratia
masicd de 30%, a condus la micsorarea concentratiei de CO, in gazele
evacuate de la 12.8% pana la 3.1%. Eficienta medie de retinere CO, din
gazele de ardere, inregistrata, a fost de aproximativ 76%, Figura 7.1;
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Figura 7.1. Valoarea medie a eficientei Figura 7.2. Concentratia medie de SO, in
de absorbtie CO, cu MEA 30% (masa) in gazele de ardere Tnaintea procesului de
urma arderii carbunelui absorbtie CO, (testele pe carbune)
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Eficienta absorbtiei CO, cu monoetanolamind s-a redus semnificativ in
timpul experimentelor unde s-au inregistrat varieri mari ale concentratiei
de CO; in gazele de ardere inainte de absorber, precum si nivelul ridicat
al emisiilor de SO,. Dupa procesul de absorbtie continutul de CO, in
gazele de ardere s-a micsorat de la 15.2% péana la 5.2%, reprezentand
eficienta medie de absorbtie CO, de ~67%, Figura 7.1;

Eficienta de absorbtie CO, in solutie MEA 30% (masa) s-a micsorat in
mediu cu aproximativ 9% odata cu cresterea concentratiei de dioxid de
sulf in gazele de ardere inainte de absorber. Concentratia emisiilor de
S0,, Tnaintea procesului de absorbtie CO,, a crescut de la o valoare
medie de 168 ppm péana la 240 ppm, Figura 7.2. Concentratia dioxidului
de carbon inainte de absorbtie a variat in limitele 13-19%;

Utilizarea solutiei MEA 30% (masa) pentru retinerea dioxidului de carbon
din gazele de ardere, produse in urma arderii rumegusului impreuna cu
lignit, a rezultat in micsorarea concentratiei de CO, de la 11.5% péana la
1.9%. Ceea ce a reprezentat o eficienta medie de absorbtie de 83.8%,
Figura 7.3;

Gradul de retinere CO, scade nesemnificativ odata cu cresterea
concentratiei de CO, si SO, in fluxul de gaze la intrare in absorber.
Concentratia de CO, medie in gazele de ardere inregistrata inainte si
dupa absorbtie cu monoetanolamina a fost de 13.5% si, respectiv, 2.3%.
Eficienta medie de absorbtie CO, in acest test a fost de 82.8%, Figura
7.3;

300
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Figura 7.3. Valoarea medie a eficientei Figura 7.4. Concentratia medie de SO, in
de absorbtie CO, cu MEA 30% (masa) in gazele de ardere Tnaintea procesului de

urma arderii simultane a biomasei

absorbtie CO, (testele pe biomasa/carbune)
cu carbune
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Cresterea concentratiei de SO,, in gazele de ardere, inainte de absorber
de la aproape 52 ppm pana la 74 ppm a fost un factor important care a
dus la scaderea eficientei de absorbtie CO,, Figura 7.3 si 7.4.

Rezultatele cercetdrilor experimentale privind reducerea concentratiei
emisiilor de SO, inaintea procesului de absorbtie CO, au aratat:

Concentratia dioxidului de sulf in gazele de ardere se reduce semnificativ
prin utilizarea in procesul de ardere a biomasei. Arderea simultana in
strat fluidizat a amesticului 30% (masa) rumegus si 70% lignit a redus
concentratia medie a emisiilor de SO, cu aproape ~48% (valoare
medie);

Micsorarea continutului de SO, in gaze, ca rezultat al co-arderii
rumegusului, Tnainte de procesul de desulfurare are un efect pozitiv
asupra eficientei de retinere;

Desulfurarea gazelor cu solutie apoasa de hidroxid de sodiu, cu
concentratia masica de 1.5 si 2.5%, a rezultat in micsorarea SO, de la
~545 ppm pana la ~72 ppm si, respectiv, 54 ppm. Eficienta medie de
desulfurare in aceste cazuri a fost de 87-90%, Figura 7.5;

Gradul de retinere SO, scade cu cresterea concentratiei dioxidului de sulf
la intrare in scruber. Eficienta de retinere SO, in solutie de NaOH (1.5 si
2.5%) s-a micsorat in medie cu 8 puncte;
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Figura 7.5. Valoarea medie a eficientei de retinere SO, din gazele de ardere cu

NaOH de 1.5 si 2.5% (masa) in testele pe arderea carbunelui si biomasei
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e In timpul experimentelor nu s-a observat influenta (pozitivd sau
negativa) solutiei de hidroxid de sodiu asupra comportarii emisiilor de
CO, in fluxul de gaze dupa scruber. Aceasta poate fi explicatd prin faptul
ca solutia de NaOH, utilizata in special pentru retinerea SO,, a avut o
concentratie foarte mica;

® Prezenta altor emisii (gazoase, solide) inainte de procesul de absorbtie
CO, afecteaza intreg proces de “captare CO,/regenerare MEA”. Din acest
motiv eficienta procesului poate fi ridicata prin diminuarea acestor
poluanti.

7.2. Concluzii privind cercetarile numerice

Obiectivul investigatiilor numerice a fost studierea si identificarea solutiilor
“cost-efective” pentru imbunatatirea caracteristicilor termice a unui schimbator de
caldura, utilizat pentru regenerarea monoetanolaminei din absorbantul bogat in CO,.
Rezultatele cercetarilor numerice privind transferul de caldura si de curgere prin
spatiul tubular cu generatori de turbulenta tip banda rasucita au indicat:

e Coeficientul de convectie mediu realizat in modelele numerice cu
generatori de turbulentd tip banda rasucita creste in mediu cu
aproximativ 150% (pentru cazurile w/d; = 0.95) fata de coeficientul de
convectie obtinut in tub fara generatori, Figura 7.6;
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tub simplu banda w/di = 0.95 tub simplu banda w/di = 0.95
Figura 7.6. Compararea dintre Figura 7.7. Compararea dintre valoarea
coeficientul de convectie mediu obtinut in medie a pierderilor de presiune prin tub
tub simplu, fara generatori de turbulenta, simplu, fara generatori de turbulenta, cu
cu cel din tub cu banda rasucita cele din tub cu banda rasucita
(w/di = 0.95siy =3,4,5,6) (w/di = 0.95siy =3,4,5,6)

BUPT



7.2. Concluzii privind cercetdrile numerice 111

Transferul de caldurd este negativ influentat prin utilizarea benzii
rasucite cu joc (w/d; = 0.76). Coeficientul de convectie mediu, in acest
caz, scade cu aproape 27% fatda de modelele cu raportul w/d; = 0.95,
pentru acelasi debit al gazelor de ardere 3.2 kg/h;

Micsorarea pasului relativ al benzii (raportul dintre lungimea benzii
pentru o rasucire de 180° si latimea sa) are un efect pozitiv asupra
transferului de caldura;

Amplasarea generatorilor de turbulenta in spatiul tubular duce la cresteri
semnificative ale pierderilor de presiune. Pentru modelele w/d; = 0.95
pierderile de presiune cresc in mediu cu ~340% fata de pierderile de
presiune prin tub simplu, Figura 7.7;

In cazul modelelor cu raportul w/d; = 0.76 pierderile de presiune scad cu
numai 3-7% fata de pierderile de presiune inregistrata pentru modelele
geometrice w/d; = 0.95;

Doua modelele geometrice vor fi considerate pentru fmbunatatirea
performantelor termice in spatiul tubular a schimbatorului de caldura
real, si anume modelele geometrice cu generatorul de turbulenta de tip
banda rasucita cu pasul relativ cel mai mic (y = 3);

Desi transferul de caldurd este negativ afectat prin utilizarea benzilor
rasucite cu spatiul mai mare dintre banda si peretele tevii, modelul
geometric cu w/d; = 0.76 si y = 3 va fi considerat in cazul in care gazele
de ardere vor contine cantitati mare de cenusa la intrare in spatiului
tubular.

Cercetarile numerice privind imbunatatirea schimbului de caldura la
curgerea fluidului prin spatiul extratubular au aratat:

Caracteristicile termice a schimbatorului de cdldura sunt, in principal,
imbunatatite datoritd amplasarii sicanelor tip segment fin spatiul
extratubular. De asemenea, schimbul de caldura este pozitiv influentat si
de asezarea fasciculului de tevi 30° fata de curgerea fluidului;

Coeficientul de convectie mediu obtinut in schimbatorul de caldura cu
sicane creste in mediu cu aproximativ 114% fata de coeficientul de
convectie mediu obtinut in schimbatorul de caldura fara sicane, Figura
7.8;

Asezarea tevilor 60° fata de curgerea fluidului a condus la micsorarea
coeficientului de convectie cu aproape 13-14% fata de modelele cu
fasciculul de tevi asezat 30° fata de curgerea fluidului;

Marirea racordurilor de intrare/iesire a spatiul extratubular de la 9 mm
pana la 21 mm a rezultat in diminuarea pierderilor de presiune cu 95%,
Figura 7.9;
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Figura 7.9. Compararea dintre valoarea

coeficientul de convectie mediu obtinut in medie a pierderilor de presiune din spatiul
spatiul extratubular fara sicane cu cel din extratubular cu racordul de intrare/iesire

spatiul extratubular cu sicane

existent (9 mm) cu cel propus (21 mm)

® Pierderile de presiune, la curgerea fluidului prin spatiul extratubular, sunt

foarte putin influentate de modul de asezare a tevilor in manta, pentru
regimul de curgere investigat;

Modelul geometric al spatiului extratubular cu asezarea fasciculului de
tevi 30° fata de curgerea fluidului, opt sicane tip segment de cerc cu
partea decupata a ferestrei de 25% si diametrul racordurilor de
intrare/iesire de 21 mm va fi considerat la modificarea constructiva a
spatiului extratubular a schimbatorului de caldura existent;

Desi performantele termice si cele de curgere a schimbatoarelor de
caldura cu sicane tip elicoidal (continuu si discontinuu) sunt superioare
celor de tip segment de cerc, cu aproape 10-15% (in regim turbulent),
acestea nu vor fi propuse pentru campania de reconfigurarea a spatiului
extratubular a schimbatorului de caldura existent. Din motive ca (i) acest
tip de sicane sunt costisitoare in constructiei, iar (ii) procedura de
amplasare/aranjare in spatiul extratubular va fi ingreunata prin forma
lor, necesitand mai mult timp.
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7.3. Contributii personale

Contributiile principale intreprinse de autor pentru realizarea tezei de
doctorat sunt urmatoarele:

Aplicarea procesului de captare CO, din fluxul de gaze reale generate in
urma arderii combustibilului solid (carbune, biomasd) si aplicarea
procedeului de desprafuire si desulfurare a gazelor inaintea absorbtiei
COy;

Propunerea utilizarii gazelor de ardere ca agent termic de incalzire a
absorbantului bogat in CO, pentru regenerarea MEA si reutilizarea lui. De
asemenea, propunerea metodei de purificare a absorbantului regenerat;

Adaptarea instalatiei experimentale scopului cercetarii, si anume: (i)
reproiectarea sistemului de alimentare cu combustibil solid; (ii)
modificarea focarului si instalarea unei ferestre pentru vizualizarea
procesului de ardere in strat fluidizat; (iii) reproiectarea sistemului de
racire a instalatiei; (iv) imbunatatirea sistemului de distributie lichid in
coloanele de desulfurare si de absorbtie; (v) montarea talerilor perforate
mobili in scruber si absorber; (vi) crearea a peste 15 puncte de masurg,
atat pe traseul gazelor cat si pe cel al lichidelor, lucru ce a permis
monitorizarea, inregistrarea si controlul a mai multor parametri de lucru;

Investigarea teoreticd a proceselor: (i) arderea combustibilului solid in
strat fluidizat; (ii) transferul de caldura si de curgere in schimbatoarele
de caldura tubulare; (iii) intensificarea schimbului de substanta pentru
retinerea eficientd a SO, si CO,;

Crearea programelor de calcul privind: (i) procesul de ardere in strat
fluidizat a combustibililor solizi si determinarea emisiilor gazoase; (ii)
procesul de absorbtie CO, in solutii apoase de amina; (iii) transferul de
caldura intr-un echipament termic utilizat pentru regenerarea
absorbantului bogat in COy;

Prelucrarea si analiza rezultatelor experimentale obtinute in urma
testelor pe instalatia de ardere in strat fluidizat a carbunelui si/sau
biomasei;

Crearea si investigarea a peste 20 de modele geometrice pentru
identificarea solutiilor optime de optimizare si imbunatatire transferului
termic;

Analiza si interpretarea rezultatelor numerice obtinute in urma efectuarii
a peste 100 de simulari, pentru diferite modele numerice si conditii de
lucru;

Validarea rezultatelor obtinute prin simularea numerica cu rezultatele
calculului teoretic, si compararea cu valorile experimentale;

Implicarea n activitatea de cercetare a catedrei in diferite proiecte
nationale si internationale in domeniul producerii de energie ,curata”.
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Introduction
CO> emissions

Today, it is widely known that the major greenhouse gas is carbon dioxide
(about 77%). Many researchers and scientists consider that the release of the CO,
emissions into the atmosphere has a significant impact on the global warming effect
or so-called greenhouse effect. According to CO, data from Mauna Loa Observatory,
in February 2010 the concentration of CO, in the atmosphere had reached
approximately 390 ppm. This is about 39% higher than the CO, level of the pre-
industrial era (~280 ppm).

Fossil fuels are the dominant source of the global primary energy demand,
and will likely remain so for the next decades. Currently, fossil fuels supply over
80% of all primary energy. Since the Industrial Revolution, the emissions of CO,
from fossil fuel combustion dramatically increased. In 2007, about 29 billion tonnes
of CO, were from fossil fuel combustion (more than 47% as compared to 1990).
Energy sector is responsible for about 41% of the global CO, emissions in 2007,
followed by transport (~23%) and industry (~20%). Fossil fuels provided over 70%
of the world electricity and heat generation, of which coal supplied 41% of the
generation.

Romania emitted nearly 92 Mt of CO, in 2007 from fossil fuel combustion
(with 51% less than in 1989). About 29% of these emissions came from the use of
coal for electricity generation.

Emissions of CO, resulting from the use of fossil fuels can be reduced by
means of several measures:

e to improve and increase the efficiency of power plants and production

processes;

e to use low carbon content fuels and to increase the use of renewable

energy sources;

e to apply CO, capture and storage.

The capture of CO, from fossil fuel-fired power plants offers the possibility to
reduce the CO, emissions on a medium time scale. Carbon dioxide can be captured
either from flue gases or from process streams before combustion. Among the types
of fossil fuel used, coal has the highest carbon content, resulting in coal-fired power
plants having the highest output rate of CO, per kilowatt-hour produced (e.g., 743 g
CO,/kWh for pulverized coal, 379 g CO,/kWh for natural gas combined cycle). The
CO, concentration in power station flue gas, for coal-fired boilers is about 15% by
volume, while for natural gas combined cycle power plants is 4% and for natural
gas-fired boilers is around 8%. The removal of CO, from the flue gas is best known
as post-combustion capture. The concentration of CO, in flue gas can be increased
by using pure oxygen instead of air for combustion, resulting in a flue gas that has a
CO, concentration higher than 80%. This is known as oxy-combustion. Also, carbon
dioxide can be removed from the power cycle before combustion applying pre-
combustion CO, capture systems. The concentration of CO, in the CO,/H, mixture
will be 40-60% (by volume) for coal gasification, and around 20% for natural gas
partial oxidation. The major advantage of a post-combustion CO, capture system
over oxy- and pre-combustion is that it can be applied to existing power plants with
minimal modification to the power station itself, or easily integrated into new ones.

BUPT



Summary of dissertation 133

CO; capture methods

As it was said earlier, there are three main technology options to capture

CO, produced in large power plants:

Post-combustion (CO, is separated from the flue gas after combustion of
the fuel in air). Before discharging to the atmosphere, flue gases, which
come from the combustion unit, are passed through equipment which
separates most of the CO,. The captured CO, is then compressed and
further collected in a storage reservoir. Remaining compounds of flue
gases, such as N,, O, and vapors are discharged directly to the
atmosphere. On of the major drawbacks of this method is that the CO,
partial pressure is very low due to the low CO, concentration in flue gases
and hence large and expensive equipment is needed to extract the CO..
Taking this into account, there have been proposed a variety of techniques
for removing CO, from flue gases (e.g. using chemical or physical
absorption, adsorption and membrane separation). The study of them has
shown that absorption processes based on chemical solvents are currently
the most preferred option for post-combustion systems, offering high
capture efficiency and selectivity. The most commonly used absorbent for
CO, absorption from low pressure flue gas is monoethanolamine. This
amine was developed over 60 years ago as a general non-selective solvent
to remove acid gases, such as H,S and CO,, from natural gas streams. The
process was modified to incorporate inhibitors to resist solvent degradation
and equipment corrosion when applied to CO, capture from flue gas. Also,
the solvent strength was kept relatively low, resulting in large equipment
size and high regeneration energy requirements. The process consists of,
prior to CO, removal, flue gas (usually at near atmospheric pressure and
temperatures above 100°C) from power plant is cooled down to the
temperature levels required for absorption, and treated for contaminants.
After cooling, the flue gas is passed through an absorber, where it comes
into contact with the chemical solvent, which absorbs much of the CO, by
chemically reacting with it to form a loosely bound compound. Then, the
CO,-rich solvent from the bottom of the absorber is pumped to another
column, stripper (or regeneration vessel), via a heat exchanger. In the
stripper, the CO,-rich solution is heated (to about 100-140°C) to release
almost pure CO,. Water vapors are condensed in the condenser and fed
back to the stripper, whereas the net CO, gas leaves the unit with purity
over 99%. The lean solvent, containing far less CO, is cooled down to 40-
65°C, and recycled to the absorber. The CO, recovery rates of about 98%
can be achieved using an amine based chemical absorption process;

Oxy-fuel combustion (CO, is practically the only product after combustion
in almost pure oxygen and recycled flue gas, instead of in air). In oxy-fuel
combustion a part of the flue gas need to be recycled back into the
combustion chamber in order to control the flame temperature. If a fuel is
burnt in pure oxygen, the flame temperature may increase up to 3500°C
which is excessively high for typical power plant materials, e.g. in a gas
turbine combustor the combustion temperature is limited to about 1400°C
and in an oxy-fuel coal-fired boiler is about 1900°C. In order to maintain
thermal conditions in the combustion zone and prevent overheating of the
furnace liner materials, the oxygen is mixed with some CO,-rich flue gas.
From the non-recycled flue gas, water vapor is removed by condensation,
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after that the flue gas contains from about 80% to more than 90% CO,,
depending on the fuel type used. This concentrated CO, stream can be
compressed, dried and further stored. The advantage of the oxy-fuel
combustion method is that the net flue gas, after condenser, contains
about 95% of the CO, gas, so only relatively simple CO, purification
systems are required. Also, the oxygen and CO, recycled combustion
process has a benefit in suppressing NO, formation. The disadvantage of
oxy-fuel combustion is that a large quantity of oxygen is needed, which is
expansive, both in terms of capital costs and energy consumption (air
separation unit may consume about 15% of the power plant’s electrical
output). However, using oxygen or a mixture of O,/CO, instead of air
opens up new possibilities for increased combustion efficiencies. For
example previous studies and results have shown that if the energy
consumption for producing and compression oxygen will be reduced, the
total plant efficiency will be increased until 53%;

Pre-combustion (CO, is removed from the fuel before combustion). In pre-
combustion capture fossil fuel reacts with oxygen or air, and/or steam, to
produce a gas composed mainly of carbon monoxide and hydrogen. Then,
in a catalytic reactor, the resulting gas is shifted, which means that the
carbon monoxide is oxidized by water, to produce CO, and more H,. After
that, the CO, is removed from the CO,/H, mixture by means of physical
absorption solvents (methanol or polyethylene glycol), or chemical
solvents (ammonia or hot potassium carbonate) and the H,-rich gas is
used as fuel. Chemical solvent processes are used for removing the CO,
from the shifted syngas by means of a chemical reaction and partial
pressures below 1.5 MPa. While physical solvent processes are mostly
applicable to gaseous streams which have a high CO, partial pressure. In
principle, pre-combustion capture is the same when applying to natural
gas, light hydrocarbons, oil or coal used as fuels (when coal or oil are used
there are more stages of gas purification, to remove particles of ash, sulfur
compounds and other impurities). Choice of the right process for hydrogen
production actually depends on fuel used, e.g. when the primary fuel is
natural gas or light hydrocarbons there will be used steam methane
reforming processes or partial oxidation, or auto-thermal reforming
processes, if the combustion product is coal or oil, the production of H, will
be done by gasification of them. Removing CO, before combustion offers
some advantages. First, CO, is not yet diluted by the combustion air.
Second, the concentration of CO; in the input to the CO,/H, separation unit
is relatively high (15-60%) and the total pressure is typically 2-7 MPa.

Objectives of PhD study

The main objectives of this PhD study are:

to remove CO, from the flue gas by means of an aqueous solution of
monoethanolamine. Additionally, to study and analyze the effect of
pollutants/impurities (e.g. SO,) on CO, capture process. Mitigation of CO,
by means of biomass co-firing is also experimentally investigated;

to improve the thermal characteristics of an equipment in which the rich
MEA is heated in order to regenerate the solvent, and to identify the most
cost effective heat transfer enhancement technique used in such systems.
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Experimental
Experimental facility

Figure E 1 presents a schematic drawing of the experimental facility.

Experiments have been carried out on a biomass-coal co-firing facility with a
nominal thermal power of around 40 kW, Figure E 2. The facility is equipped with a
flue gas cleaning system as well.

The combustor has a cylindrical shape, having an inside diameter of 200
mm (lower combustor) and 250 mm (upper combustor), and an overall height of
900 mm. Air distributor plate made of stainless steel bars is located at the bottom
part of the column. The fuel mix was supplied to a height of 100 mm above the air
distributor. As fuels, there have been used lignite from the Motru coal field
(Romania) and sawdust with high calorific value of approximately 14.6 Ml/kg. The
fuel mix is fed into the bed by a screw feeder. The rotation speed of the screw
feeder is kept constant to provide 10 kg/h of fuel.

The facility is equipped with a combustion air pre-heater, which is used for
faster pre-heating during the start-up. The primary air is pre-heated to about 400°C
and the secondary air was introduced into the combustor through the viewing
window at around 150 mm above the distributor plate.
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11. Scrubber
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14. Spraying nozzles
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19. Rich MEA cooler

20. NaOH pump

21. MEA pump

22. Rich MEA pump

23-37. Ports for measuring: Ap, t,
02, NOy, SO, H2S, CO, COy,
pH

Figure E 1. Schematic diagram of a 40 kW, bubbling fluidized bed combustor
with ash removal systems and flue gas cleaning (units: SO, scrubber, CO,

absorber, MEA regenerator, MEA/CO, separator)
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Figure E 2. Lab scale facility (front view, same as Figure 5.1)

The scrubber and absorber are stainless steel columns with an inner
diameter of 200 mm and height of 700 mm and 800 mm, respectively, Figure E 3.
The columns were randomly packed with ceramic Raschig rings (26x26x5 mm),
with gas and liquid distributors located at the bottom and top of the column,
respectively. Figure E 4 shows the absorption column before and after packing. The
packing height is 150-200 mm above the supporting grid. Bed porosity of which was
experimentally found to be ~0.7. The characteristics of the packing are given in
Table 5.1.

The shell-and-tube heat exchanger, used as the monoethanolamine
regenerator, is a vertical stainless steel column having an inside diameter of 207
mm and overall height of 1050 mm. The tube bundle contains 19 straight tubes, of
which 6 are blocked, with an effective heat exchange length of 690 mm. The tubes
have an inner diameter of 21 mm and an outer diameter of 25 mm, and the tube
pitch is 38 mm.
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Figure E 3. SO,/CO; removal system (left) view of the scrubber and absorber,
and (right) top view of the columns (same as Figure 5.3)

Figure E 4. CO, absorber (left) supporting grid and (right) Raschig packing
(same as Figure 5.5)
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Experimental procedure

Prior to experimental tests, lignite was crushed and minced to a particle size
of 2 mm, and woody sawdust was passed trough a sieve in order to retain pieces
larger than 4 mm in size.

When the inlet-bed temperature in the combustor reaches almost 400°C,
the fuel mix starts the ignition progression and burning. The combustion
temperatures vary between 800°C and 950°C. Theoretically, at these temperatures
no atmospheric nitrogen is converted to NO, and only a small percentage of the fuel
nitrogen is converted. The coarse ash is removed from the combustor by means of a
screw, located at the bottom. After leaving the combustor, the flue gas cools down
to approximately 250-300°C in the convection section before it enters the cyclone
where fly ash is separated from the flue gas. The amount of fly ash depends mainly
on the ash content of the fuel.

Between the convective section and the cyclone, aqueous ammonia is
injected into the flue gas stream in order to reduce the emissions of NO,. The
concentration of ammonia is 25%.

Before entering the scrubber, flue gas with low ash content flows through a
shell-and-tube heat exchanger. In this equipment the CO,-rich liquid chemical
absorbent is heated and sent to a column where the CO, evolves from the rich MEA.
Regenerated MEA is CO,-lean and recirculated to the absorber for reuse.

In order to prevent the aqueous solution (MEA+CO,+H,0) from boiling, the
CO,-rich MEA is only heated up to 96°C, since in the present heat exchanger, used
as the regenerator, this is the highest temperature that can be safely maintained.

After cooling, the flue gas enters the bottom of the scrubber where it
contacts aqueous sodium hydroxide flowing down through the packed bed. The
reaction mechanism between sulfur dioxide and sodium hydroxide, which is a
strongly alkaline solution, is quite complex. It depends on many factors such as pH
of the solution, inlet flue gas SO, concentration, temperature, concentrations of
other gases. It may be described as follows: SO, reacts with NaOH to form a
compound of sodium sulfite and water. After that, sodium sulfite absorbs
additionally sulfur dioxide resulting in a chemical compound of sodium hydrogen
sulfite. Due to that the flue gas contains oxygen sodium sulfite is oxidized to sodium
sulfate. It is important to note that the solution of sodium hydroxide also reacts with
other acid gases.

After SO, removal, the flue gas enters the CO, absorption column and
comes counter-currently into contact with CO,-lean monoethanolamine. The CO,
absorber was designed to operate at temperatures up to 70°C. The MEA
concentration of 30% was selected to chemically absorb the CO, from the flue gas.
This process involves capturing CO, using a reversible reaction between CO, and
MEA. At low temperatures 50-60°C, the CO, is absorbed by the chemical solvent. To
reverse the absorption chemistry and so, to regenerate the solvent, the CO,-rich
MEA is heated.

Instruments

The temperature of the flue gas was measured by means of chromel-alumel
thermocouples (K-type) with a diameter of 5 mm. The inlet temperature and mass
flow rate of air were measured with TESTO 425 thermal anemometer. Also, the air
mass flow rate was calculated from the pressure drop data. U-type manometers

BUPT



140 Summary of dissertation

were used to measure the pressure drop in the combustor, SO, removal column and
CO, absorber. The gases were sampled at four different locations (ports 29, 30, 31
and 32). The flue gas analyzers used in the experiments were TESTO 350 XXL. The
following gases were recorded: O,, NO,, SO,, CO, CO, and H,S. Temperatures of the
cooling water and of the CO,-rich MEA were continuously measured by K-type
thermocouples (temperature range 20-150°C). The inlet and outlet temperature and
pH of the scrubbing solutions (i.e. MEA and NaOH) were recorded by HANNA
HI991002 pH-meter (pH range between -2 and 16, t = 0-105°C). All instruments
were calibrated before and after each experiment.

All process variables are continuously recorded and processed by the control
system.

Numerical study
Computational models

The computational models of the tube-side and shell-side of shell-and-tube
heat exchanger are shown in Figure 4.2, and the geometry parameters are listed in
Table 4.2. As can be seen the main geometrical characteristics of the heat
exchanger are: shell inside diameter of 207 mm; tube inner/outer diameter of
21/25 mm; tube length of 690 mm, tube layout of 60° and 30° and total tube
number of 19.

Governing equations and boundary conditions

The governing equations for continuity, momentum and energy in the
computational domain can be expressed as follows:

Table E 1. Equations for continuity, momentum and energy

Continuity: i(pu,-) =0
oXj
ouj
Momentum: i(pu,-uj): 9 u=L P
OXj OXj OXj 0Xj
Energy: i(pu,-T) __0 |k oT
OXj oXj | Cp OX;

The following boundary conditions were set up: (i) inlet, u; = constant
(uniform velocity inlet) and T; = constant (uniform temperature, 523 K for tube-side
fluid and 293 K for shell-side fluid); (ii) temperature of the tube wall is kept
constant, T, = constant (423 K and 363 K for tube- and shell-side, respectively);
(iii) non-slip boundary condition is applied on the wall; (iv) fluid properties are
function of temperature, the polynomial equations are given in Table 2; (v) the
leakage between tube and baffle and that between baffle and the shell are
neglected; (vi) the exterior wall of the shell-side is modeled as adiabatic.
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Table E 2. Thermo-physical properties of flue gas and water function of
temperature

Flue gas (~13% CO;):

p=3.2743-0.0109T +1.594x 10°T2 - 8.5869 x 107213
Cp = 962.4367 + 0.2981T - 3.2583 x 10> T?
u=1.2266x10"°+59153x108T - 2.1143x 1071172
A=-0.0016 +9.0641x 107°T - 5.7495 x 107972

Water (as CO, absorbent):
p =300.2234 +6.1598T - 0.0169T2 + 1.3881x 107°T3

Cp = 37876 —~398.12T +1.764T2 ~3.4785 x 10373 + 2.5791x 10°°T*
U =0.3812-4.362x103T + 1.8829x 10072 - 3.6252x 10873 + 2.6235x 1071174
A=-0.7545 + 7.4635 x 103T - 9.7089 x 107672

*in which temperature T is in K, density p in kg/m?, viscosity py in kg/m-s and
thermal conductivity A in W/m-K

Polynomial equations from Table E 2 are valid for temperature range of: 0O-
300°C for flue gas; 0-96°C for CO, absorbent.

Solution procedure

The computational domain of the three-dimensional models has been
meshed with the unstructured Tet/Hybrid grids, which are generated by GAMBIT2.2.
The region adjacent to the tube wall, shell, baffle and tape is meshed much finer. In
the present numerical investigation, a series of grid independence tests have been
conducted to ensure that optimized computational mesh was obtained. Grid
independence tests have been carried out for each mesh model.

In order to simulate the heat transfer and fluid flow in the computational
model the commercial code FLUENTG6 is adopted. Segregated solver is selected. This
means that the segregated approach is used to solve a single variable field by
considering all cells at the same time. Standard laminar model is employed and
energy equation has been included. The SIMPLE algorithm with second order up
winding for momentum and energy is used. Default under relaxation factors of the
solver are employed, which are 0.3 for the pressure, 1.0 for the energy and 0.7 for
the momentum. The convergence criterion is that the mass residual should be less
than 10 for the flow field and the energy residual less than 107 for the energy
equation.
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Heat transfer and pressure drop calculation

Table E 3 explains how the heat transfer coefficient and pressure drop data
in the tube-side and shell-side are calculated.

Table E 3. Calculation procedure of heat transfer coefficient and pressure drop
in the tube-/shell-side of shell-and-tube heat exchanger

Tube-side Shell-side
Heat transfer coefficient: h = Q/AAT
QZMCp(Ti—To) QZMCp(To—Ti)
A= ntnd,-lt A= ntndelt
AT - Ti=To AT - _To-Ti
nli=Tw nTw =Ti
To -Tw Tw -To
Pressure drop: Ap = pj — Po

*in which h is in W/m?%K and Ap is in Pa

Experimental results
CO; absorption into MEA 30% (by mass)

The main objective of this study is to capture the CO, from flue gas by
means of an aqueous solution of monoethanolamine. The flue gas is generated by
coal and/or biomass combustion in fluidized bed.

The experimental results have shown that the CO, concentration in the flue
gas can be reduced from 10-15% (by volume) to around 2-5% depending on the
operating conditions and inlet concentration of other gaseous emissions pollutants
and impurities.

Figure E 5 shows the CO, concentration in the flue gas before and after
absorption into a 30% MEA solution for different tests. From this figure, it can be
easily noted that the outlet CO, content increases as both inlet CO, and SO,
increases. During the tests on sawdust co-firing, the concentration of carbon dioxide
in the flue gas varied averagely between 11 and 13% (by volume). After the use of
chemical absorbent the CO, concentration in the outlet flue gas decreased up to 1.9-
2.3%. Higher decrease is achieved when the emissions of SO, had the lowest value
of about 52 ppm.

The combustion of lignite produced a flue gas with a higher CO, content. In
these tests the emissions of SO, increased because of the high sulfur content of the
fuel. This had a negative impact on the CO, capture process. The CO, concentration
in the flue gas before entering the absorber varied between 12 and 15%. The outlet
flue gas CO, concentration is reduced up to 3.1% and 5.2% after washing with MEA.
Poorer CO, capture process is observed in the latter case. One of the reasons could
be a very high SO, concentration in the flue gas stream before the CO, absorption
process. It should be noted that the SO, reacts with MEA and forms non-reversible
product.
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Figure E 5. CO, concentration in flue gas before and after absorption into MEA
30% for different test runs
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Figure E 6. Efficiency of CO, absorption into MEA 30% for different test runs

Figure E 6 presents the absorption efficiency of CO, into an aqueous MEA
solution of 30% for various test runs. The efficiency of ~84% can be achieved when
the concentration of CO, in the flue is about 10-12% (by volume) and relatively low
SO, concentration before the absorber. The carbon capture efficiency decreased
slightly as the CO, content in the flue gas increased to approximately 13.5%. As
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mentioned above, the emissions of SO, were higher (~70 ppm) than in the previous
test.

Burning lignite alone generated a flue gas with a CO, content of 12-15%.
After using of a 30% MEA solution the outlet CO, content in the inlet flue gas was
between 3 and 5%. The CO, absorption efficiency was approximately of 76% and
67%. During the coal combustion tests the negative effect of other pollutants on
CO, capture was noted. Increase of the inlet flue gas SO, concentration from about
50 to 240 ppm, decreases the carbon capture efficiency.

Removal of SO, from flue gas with NaOH (1.5% and 2.5% by mass)

Figure E 7 shows the average concentration of SO, in the flue gas before
and after desulphurization. Two concentrations of the aqueous solution of sodium
hydroxide were employed during the test runs (1.5% and 2.5% by mass). These
were sprayed into the flue gas stream with a SO, concentration of 500-550 ppm, as
a result of biomass-coal co-firing, and 1000-1100 ppm during coal combustion.

1400
| W before desulphurization
after desulphurizaton with NaOH Lignite combustion tests
1200 +
/T~ o
I - 1025
= 1 Sawdust-lignite co-
g 1000 ¢ fring tests
&
S |
5 800 +
g I
8
s 600 538 546
w
S |
&
g 400 +
r 240
200 + 168
0 1 | ;
1.5% NaOH 2.5% NaOH 1.5% NaOH 2.5% NaOH

Figure E 7. SO, concentration in flue gas before and after desulphurization with
NaOH (1.5% and 2.5% by mass) for different test runs

Scrubbing of SO, with NaOH is a good means to reduce the concentration of
sulfur dioxide prior to CO, absorber. The use of a 1.5% NaOH solution reduces the
SO, concentration of the flue gas from about 540 to 70 ppm, during sawdust co-
firing tests, and from ~1020 to 240 ppm for coal combustion tests. Higher decrease
of the SO, emissions is achieved by a stronger solution of NaOH of 2.5%.
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From Figure E 7 it can also be noted that the production of sulfur dioxide
emissions is positively affected by an increasing percentage of sawdust because of
the low sulfur content of the added fuel. Co-firing of sawdust (30% by mass) with
lignite (70%) resulted in a flue gas with lower SO, content in comparison with the
tests based only on coal combustion. Additionally, SO, can be partly retained in the
ash due to the alkaline content of the biomass ash. Experimental tests on sawdust
co-firing have shown that the emissions of SO, decreased by approximately two
times.

The removal efficiency of SO, is shown in Figure E 8. As expected the use of
stronger solution yields higher desulphurization efficiency. The average flue gas
desulphurization efficiency, during sawdust-lignite co-firing, is 87% after washing
the flue gas with NaOH 1.5% and 90% with NaOH 2.5%. The efficiency decreases as
the inlet flue gas SO, concentration increases. Coal combustion generated a flue gas
with the concentration of SO, of about 1000-1100 ppm. Gas sampling after the
scrubber has shown that the SO, decreased up to 240 ppm (NaOH 1.5%) and 167
ppm (NaOH 2.5%), which indicate a SO, removal efficiency of 77% and 86%,
respectively.

100

80 + % 7/ 77 2
= % Sawdustlignie / 7 /
I G B N

-8 B B B

1.5% NaOH 2.5% NaOH 1.5% NaOH 2.5% NaOH

Figure E 8. SO, removal efficiency for different test runs

The effect of sodium hydroxide on the outlet flue gas CO, concentration
from the scrubber is shown in Figure E 9. It is obvious from this figure that the use
of NaOH (1.5% and 2.5% concentration) has no or very little effect on CO, capture.
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Figure E 9. CO, concentration in flue gas before and after the scrubber (same

as Figure 6.11)

Effect of biomass co-firing

Figure E 10 shows the surface of the convective section after several hours
of operation with sawdust-lignite co-firing. It can be observed that the wall in the
first pass of convective section (left) is more affected by corrosion than the wall in

the second pass.

Figure E 10. Walls of the convective section (left) flue gas inlet from the

combustor and (right) flue gas outlet
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Corrosion, slagging and fouling of the exterior surface of tubes is shown in
Figure E 11, after several operating hours on sawdust co-firing.

Figure E 11. Tube walls of the convective section (same as Figure 6.13)

Numerical results

Tube-side heat transfer and pressure drop

The variation of heat transfer coefficient with flue gas mass flow rate for
four different twist ratios (3, 4, 5 and 6) and tape width to diameter ratio of 0.95 of
the twisted tape is shown in Figure E 12.
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Figure E 12, Variation of heat transfer coefficient with flue gas mass flow rate
for tube with twisted tape at different twist ratios (for case w/d; = 0.95) (same
as Figure 6.17)

It can be easily noted from Figure E 12 that the highest heat transfer is
achieved for the twisted tape with the lowest twist ratio (y = 3). The heat transfer
coefficient for the cases with y = 4, 5 and 6 is about 9.2%, 15.8% and 20.4%,
respectively, lower than that of the tube with twisted tape ratio of 3. Compared to
the plain tube, the heat transfer coefficient increases in the range 126-170%, 112-
147%, 101-136% and 96-123% for twist ratios of y = 3, 4, 5, and 6, respectively,
depending on the flow conditions. For all of these twisted tape cases, the h/h, is
averagely 2.1-2.6 times those of the plain tube.

The effect of using twisted tape inserts on the pressure drop is presented in
Figure E 13. It is seen that the use of the smallest twist ratio yields the highest
pressure drop. The pressure drop for y = 3 is found to be ~18%, 32% and 39%
higher than those of the cases with larger twist ratios, y = 4, 5 and 6, respectively.
It can be also noted that the pressure drop for y = 5 and 6 has approximately the
same value while the pressure drop for y = 4 is seen to be the mean value between
those for y = 3 and 6. The increase in pressure drop of the twisted tape tube,
caused mainly by the swirl flow, is higher than that of the plain tube and is also
much larger than that in heat transfer coefficient. Thus, the pressure drop increases
in the range of 416-484%, 342-390%, 307-337% and 290-312% over the plain
tube for tapes with y = 3, 4, 5 and 6, respectively.
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Figure E 13. Variation of pressure drop with flue gas mass flow rate for tube
with twisted tape at different twist ratios (for case w/d; = 0.95) (same as Figure
6.18)

The thermal performance factor, which is the ratio of the convective heat
transfer coefficient of the tube with heat transfer enhancement device to the plain
tube, is found to vary from 1.37 to 1.60, 1.35 to 1.53, 1.31 to 1.50 and 1.30 to
1.47 for y = 3, 4, 5 and 6, respectively. It can be noted that the enhancement
efficiency slightly increases with the reduction of twist ratio values.

Figure E 14 shows the contour plots of temperature fields, at the outlet
section of the twisted tape tube for two different width to diameter ratios (w/d; =
0.95 and 0.76) and four twist ratios (y = 3, 4, 5 and 6) for flue gas mass flow rate
of 3.2 kg/h (uniform u; = 4 m/s). It is clearly seen that the use of the tight-fit
twisted tapes, with the smallest clearance between the edge of tape and tube wall,
provides better heat transfer than the twisted tapes with larger clearance. This is
because the fluid mixes more efficiently inside the tube with the twisted tape w/d; =
0.95.

The effect of twist ratio on temperature distribution can be also noted.
Better temperature distribution is achieved as the swirl flow becomes stronger.
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Figure E 14. Temperature contour at the outlet from the tube with twisted tape
inserts at different width ratios (0.95 and 0.76) and twist ratios (3, 4, 5 and 6)
for flue gas mass flow rate M = 3.2 kg/h: (a) y =3; (b)y=4; (c)y =5; (b)) y =
6 (same as Figure 6.22)
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During the experimental work, the use of loose-fit twisted tapes would be
more preferred in case of high level of impurities recorded in the flue gas before
entering the tube-side of the heat exchanger.

Shell-side

The average shell-side heat transfer coefficients for different shell-side
geometries (with/without the baffles, 60°/30° tube layout, 9/21 mm inner diameter
of the shell inlet and outlet) are presented in Figure E 15 with the liquid mass flow
rate as an independent variable. From this figure it can be found that, under the
same mass flow rate, the shell-side heat transfer coefficients of the exchangers with
segmental baffles are notably higher than those without the baffles. Among all the
three geometrical models, which use baffles, the heat transfer coefficient of the case
with 30° tube layout is the highest. The shell-side heat transfer coefficient of the
last numerical model increases up to 143% in comparison with the same shell-side
geometrical characteristics but without the baffles.

300
| Awithoutbaffles, 60°, nozzle d=9 mm
250 | A with 8 baffles, 60°, nozzle d=9 mm
O without bafiles, 60°, nozzle d=21 mm
O with 8 bafiles, 60°, nozzle d=21 mm
200 + o without baffles, 30°, nozzle d=21 mm
& " o with 8 baffles, 30°, nozzle d=21 mm ©
E 150 o =
= | o &
100 + a A
| n 6
50 + @ @A as
0 1 1 1 1 1
0 5 10 15 20 25 30
M [kg/h]

Figure E 15. Variation of heat transfer coefficient with mass flow rate of water
in the shell-side (with/without baffles) of heat exchanger

In Figure E 16 the shell-side pressure drop data for six different geometrical
models of the shell-side are presented. It can be clearly observed that the pressure
drop of the last four models is remarkably lower than that of the real shell-side
geometry. This is mainly attributed to larger shell inlet/outlet nozzles, which were
twice those of the firs ones. Theoretically, the pressure drop is proportional to the
shell inlet/outlet diameter (Ap ~ d™*) and thus increases rapidly with a decrease in
diameter.
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Figure E 16. Variation of pressure drop with mass flow rate of water in the
shell-side (with/without baffles) of heat exchanger

It is obvious from the figure above that larger inlet/outlet shell-side nozzles,
proposed in this investigation, lead to lower pressure loss than the numerical case of
the real geometry of heat exchanger. For the shell-side with the inlet/outlet nozzles
of 21 mm the pressure drop is almost the same. This size of nozzles will be
considered when the heat exchanger will be modified in the next campaign to
accomplish the proposed targets.

Comparison of the temperature distribution in the shell-side with/without
the baffles (60° tube layout, nozzles of 21 mm) is shown in Figure E 17 for mass
flow rate of ~26 kg/h. From Figure E 17, it can be observed that in the shell-side
with segmental baffles, the temperature increases much faster than in the shell-side
without the baffles. It can also be noted a big difference between the temperature
fields near the shell wall of both exchangers. Better temperature distribution is
achieved in the latter case, the working fluid of which had a 6 K temperature
increase.
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a)
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Figure E 17. Temperature contour along z-axis at different y-planes in the shell-
side of heat exchanger (tube layout 60°) for water mass flow rate M = 26 kg/h:
(a) without baffles, T, = 361.6 K; (b) with 8 segmental baffles, T, = 367.6 K

As expected, the same behavior is observed for the shell-side with a tube
layout pattern of 30°, Figure E 18. Compared to the previous numerical case, the
same temperature difference is noted between the models (6 K). However, the
numerical results have shown that this type of shell is more efficiently (see Figure E
15).
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Figure E 18. Temperature contour along z-axis at different y-planes in the shell-
side of heat exchanger (tube layout 30°) for water mass flow rate M = 26 kg/h:
(a) without baffles, T, = 361.8 K; (b) with 8 segmental baffles, T, = 367.8 K

Conclusions
Study conclusions

Separation of carbon dioxide from the flue gas, as a result of coal and/or
biomass combustion in fluidized bed, by means of an aqueous solution of
monoethanolamine was experimentally investigated. In addition, the experimental
study was focused on the removal of other gaseous emission pollutants and
impurities from the flue gas prior to CO, capture. The effect of these pollutants on
the carbon capture efficiency was also analyzed. The experimental work included
also the study of the co-firing process of sawdust with lignite in a bubbling fluidized
bed combustor. The major conclusions related to experimental study are as follows:

e The experimental results have shown that after the CO, absorption
process, the concentration of CO, in the flue gas were decreased from
about 10-12% (by volume) to ~2%, which represents an absorption
efficiency of ~84%, Figure E 19. The carbon capture efficiency decreased
slightly as the CO, content in the flue gas increased to approximately
13.5%. It should also be noted that during this test the emissions of SO,
were higher than in the previous test. Burning lignite alone generated a
flue gas with a CO, content of 12-15%. After using of a 30% MEA
solution the outlet CO, content in the inlet flue gas was between 3 and
5%. During the coal combustion tests the negative effect of other
pollutants on CO, capture was noted;
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Figure E 19. The average efficiency of CO, absorption into aqueous solution of

monoethanolamine and SO, removal by sodium hydroxide

The removal efficiency of sulfur dioxide, during sawdust-lignite co-firing,
was almost 87% after the use of a 1.5% NaOH solution and ~90% with
2.5% NaOH, Figure E 18. The efficiency decreases as the inlet flue gas
SO, concentration increases. The combustion of lignite produced a flue
gas with a SO, concentration of about 1100 ppm. Scrubbing the gas with
1.5% NaOH reduced the concentration of SO, in the outlet flue gas up to
240 ppm. Washing the flue gas with a more concentrated solution of
NaOH of 2.5% reduced the SO, emission level up to 167 ppm. These
data indicate a SO, removal efficiency of about 77% and 86%,
respectively. It was also observed that the aqueous solution of sodium
hydroxide has very little or no effect on CO, capture;

Although lower emissions of SO, were achieved with the increase of the
sawdust percentage in the fuel mix, the CO emissions increase with the
increase in biomass ratio in the fuel mix;

Sawdust-lignite co-firing in fluidized bed meets several problems during
operation: slagging, fouling, corrosion and erosion of heat exchange
surfaces.

Another objective of this work was to optimize and improve the thermal
characteristics of a heat exchanger, which is used to regenerate MEA from the CO,-
rich absorbent. This part of study was mainly focused on the numerical
investigation. Over 20 numerical cases were analyzed and discussed. This was done
in order to identify the most effective heat transfer enhancement techniques used in
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such systems. Increasing the overall efficiency of the CO, absorption/regeneration
process is one of the targets in the CO, capture plant. The concluding results can be
described as follows:

e Thermal characteristics of the tube-side have increased by means of
twisted tape use. The efficiency varied from 1.37 to 1.60, 1.35 to 1.53,
1.31 to 1.50 and 1.30 to 1.47 for twist ratios of 3, 4, 5 and 6,
respectively. The enhancement efficiency slightly increased with the
reduction of twist ratio values;

e Pressure drop of the twisted tape tube, caused mainly by the swirl flow,
increased averagely by 450%, 370%, 320% and 300% over the plain
tube for tapes with y = 3, 4, 5 and 6, respectively;

e Use of loose-fit twisted tapes would be more preferred in the case of high
level of impurities in the flue gas before entering the tube-side of the
heat exchanger;

e Shell-side heat transfer coefficients of the exchangers with segmental
baffles are higher than those without the baffles. Among all the types of
shell-side geometrical models, the heat transfer coefficient of the case
with 30° tube layout pattern, 8 segmental baffles and larger shell
inlet/outlet nozzles is the highest. The shell-side heat transfer coefficient
increased up to 143% in comparison with the same shell-side
geometrical characteristics but without the baffles;

e Numerical results have clearly shown that the shell-side pressure drop of
the improved geometrical model is much lower than that of the real one.

General conclusions

In order to reduce the emissions of greenhouse gases and the dependence
on fossil fuels, the European Union has approved and set the following ambitious
targets for its Member States to be accomplished by 2020:

e 20% reduction of greenhouse gases compared with 1990 levels;

e 20% reduction in energy consumption through improved energy

efficiency;

e 20% increase of renewable energy share.

These targets can only be achieved by means of: (i) to improve and
increase the efficiency of power plants and production processes; (ii) to increase the
use of low carbon content fuels and renewable energy sources; (iii) to apply capture
of CO..

Through the use of biomass fuels can be accomplished the last two
measures and can be achieved several other positive effects. First, there is no net
increase in CO, as a result of biomass combustion. Biomass consumes the same
amount of CO, from the atmosphere during growth as is released during
combustion. Therefore, biomass co-firing with coal can reduce fossil-based CO,
emissions. Second, most biomass fuels have very little or no sulfur and therefore
net SO, emissions can also be reduced by co-firing coal and biomass. This attribute
is particularly desirable when co-firing with high sulfur coals. The alkaline ash from
biomass also captures some of the SO, produced during combustion. Third, woody
biomass contains very little nitrogen on mass basis as compared to coal. Most of the
fuel nitrogen in biomass is theoretically converted to NH radicals, mainly ammonia,
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during combustion. The ammonia reduces nitric oxide to molecular nitrogen. Hence,
biomass co-firing can also result in lower NO, levels.

This PhD study has shown how the emissions of CO,, the major greenhouse
gas, can be mitigated and removed from the energy production process. In addition,
it presents how to optimize and improve the thermal characteristics of a heat
exchanger, used as the MEA regenerator, by means of relatively simple techniques.
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