RAPORTARE STIINTIFICA

Acest raport stiintific si tehnic prezinta rezultatele obtinute, Tn anul 2021, in cadrul proiectului:
“Integrarea metodelor de intensificare a proceselor cu strategii de reglare avansata pentru
Tmbunatatirea performanselor sistemelor de captare CO, (CONTROLCO2)”, cod proiect: PN-I11-P4-
ID-PCE-2020-0632, nr. contract: PCE 181 /2021. Tn cadrul proiectului a fost prevazuta, pentru anul
2021, realizarea unei etape cu activitatiile aferente:

> Etapa 1 - Dezvoltarea de modele matematice dinamice (in Matlab) ce descriu procesele de
captare post-combustie a dioxidului de carbon si validarea modelului matematic al coloanei
n strat fluidizat trifazic (gas-solid-lichid) pe baza datelor experimentale.

e Actl.1-Dezvoltarea si simularea de modele matematice dinamice ce descriu procesele
de captare a dioxidului de carbon utilizdnd sisteme trifazice gaz-solid-lichid in strat
fluidizat, cat si sisteme cu umplutura structurata.

e Act 1.2 - Evaluarea experimentala a sistemului inovativ trifazic gaz-solid-lichid n strat
fluidizat pentru captarea dioxidului de carbon, in vederea validarii modelului
matematic dezvoltat.

Toate activitatile prevazute si convenite pentru anul 2021 au fost realizate integral.

Descrierea stiintifica si tehnica, cu punerea in evidenta a rezultatelor etapei:

in incercarea de a reduce schimbirile climatice globale, s-au propus mai multe tehnologii
alternative pentru captarea CO2, cum ar fi: absorbtia gaz-lichid, adsorbtia in ciclu chimic, metode
criogenice, separare prin membrana, fixare biologica, etc. Absorbtia gaz-lichid poate fi considerata una
dintre cele mai atractive, mature din punct de vedere comercial si mai eficiente metode de captare a
dioxidului de carbon din gazele reziduale produse de sectorul energetic sau de alte sectoare mari
consumatoare de energie (cum ar fi industria cimentului, a ingrasamitelor chimice, a otelui, etc.).
Diferite tipuri de solventi pot fi utilizate pentru captarea CO,, cum ar fi solventi pe baza de hidroxizi,
pe baza de amine, lichide ionice, amoniac etc. Acesti solventi trebuie sa indeplineasca diferite criterii
pentru a fi fezabili din punct de vedere tehno-economic: selectivitate ridicata la absorbtia CO», consum
redus de energie pentru regenerarea solventilor, stabilitate chimica pe termen lung, volatilitate scazuta,
pierderi minime de solventi, stabilitate termica ridicata, precum si toxicitate scazuta.

Monoetanolamina (MEA) este solventul cel mai utilizat pentru absorbtia CO», iar captarea CO>
de catre MEA in coloane de absorbtie cu umplutura este una dintre cele mai promitatoare tehnologii de
captare. Aceasta metoda are cateva dezavantaje semnificative: consum mare de energie termica pentru
procesul de regenerare a solventilor (aproximativ 3 GJ/t COy); pierderi semnificative de MEA prin
evaporare; degradarea solventului si coroziunea instalatiilor. Glicerina, principalul produs secundar al
industriei de productie a biodieselui, poate fi considerat un nou solvent pentru captarea CO,. Glicerina
este un solvent netoxic si verde, avand o presiune scdzutd de vapori si fiind totodata o substanta chimica
abundenta si ieftina. Amestecul de glicerina si solventi pe baza de amine/ hidroxizi ar putea rezolva
problema pierderilor de solventi, a coroziunii echipamentelor si a necesarului ridicat de energie pentru
regenerarea solventilor (Song si Rochelle, 2017) ceea ce ar duce la scaderea costurilor de exploatare ale
instalatiilor de captare a COx.



Totodata, utilizarea altor metode de contact gaz-lichid, cum ar fi fluidizarea trifazica gas-solid-
lichid, este o optiune promititoare, pentru intensificarea transferului de masa. Tn cazul stratului fluidizat,
solidul este agitat riguros de fluid cea ce duce la viteze mari de transfer de masa si caldura, si ca urmare
coloanele de fluidizare gas-solid-lichid sunt potrivite decarbonizarii unei cantitatii foarte mari de gaze
reziduale.

Studiul de fata prezintd modelarea si simularea procesului de captare post-combustie a
dioxidului de carbon in solutii apoase de hidroxid de sodiu si monoetanolamina in amestec cu glicerina,
utilizand coloane cu umplutura si sisteme trifazice gas-solid-lichid in strat fluidizat.

1. Chimismul procesului de captare a dioxidului de carbon

Comportamentul dioxidului de carbon in mediu alcalin este dat de urmatoarele ecuatii de reactie
generale (Tsai et al., 2008):

_ kon- _
CO, + OH™ — HCO;3 (R1)
HCO; «— H,0 + C032_ (R2)

Cand presiunea partiala a dioxidului de carbon este micad si hidroxidul se gaseste in exces,
ecuatia reactiei chimice se poate scrie ca (Tsai, 2010):

k
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In acest caz, reactia poate fi considerata ca ireversibila, cu expresia de viteza:

v =k * Cog- * Cco, 1)

Constanta de reactie poate fi determinata cu ajutorul ecuatiei (Pohorecki si Moneuk, 1988) :
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Aminele primare si secundare in reactie cu CO2, formeaza carbamati care sunt sdruri solubile
in apa (Versteeg et al., 1996):

CO, + 2RN, & RNHCOO~ + RNH7 (R4)

Reactia care are loc la absortia dioxidului de carbon in solutie apoasd de monoetanolamina
(MEA), este reactia dintre un gaz acid (CO2) si o baza slabd (MEA). In literatur s-au propus doui
mecanisme de reactie pentru studiul acestui proces, cel mai acceptat si utilizat fiind mecanismul
zwitterion, introdus de Danckwerts (Aboudheir et al., 2003). Mecanismul zwitterion consta in formarea
unui complex intermediar, numit zwitterion, urmata de deprotonarea acestui complex de céte o baza din
sistemul de reactie care poate fi o0 moleculd de amind sau de apa, ionul hidroxid sau ionul carbonat.
Oricare dintre aceste baze pot sa contribuie la deprotonare, contributia fiecareia la viteza de reactie fiind
evaluatd in functie de concentratia bazei in solutie. In urma deprotonarii se formeazi carbamatul
(Ramachandran et al., 2006).



Tn cazul, in care se adauga glicerol la solutia de hidroxid de sodiu, parte din hidroxid se va
transforma in gliceroxid. Astfel, dioxidul de carbon va reactiona atit cu hidroxidul de sodiu, cat si cu
gliceroxidul, in paralel (Song si Rochelle, 2017).
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OH + o~ LKvoy + H,0 (R5)
HO\/K/OH OH O

k

(,“\/k/“. ”“\/I\/UW”

0

Constanta de reactie, in cazul reactiei dintre CO2 si NaOH este determinate conform corelatiei
propuse de Pohoreecki si Moniuk (1988):

kon- 29815 K R T 298.15

Conform autorilor Song si Rochelle (2017), constanta de reactie pentru cazul reactiei dintre
gliceroxid si CO; se calculeazi cu relatia:

n (K- =_EG'(1_ \ ) 4
kgiy- 20815k R T 298.15

Constanta de echilibru Kj, 4,,, este:

_ Ky _[OH7]-[Gly]
foor = Koy (6] ©

Si poate fi calculatd din urmatoarea relatie:

(i) = G~ ) Q

Kp,gly, 298.15K R T 298.15

In acest caz, chimismul procesului decurge conform informatiilor mentionate in sectiunile 1.2
si 1.3 (reactia glicerolului cu dioxidul de carbon).

Coloanele cu umplutura reprezinta solutia conventionala pentru captarea post-combustie a CO;
utilizadnd alcanolamine. Schema fluxului tehnologic a procesului de captare a dioxidului de carbon
utilizand monoetanolamina este prezentata in Figura 1. Fluxul de gaze reziduale, cu continut ridicat de
CO; este alimentat la partea inferioard a absorberului si curge in contracurent cu solutia de
monoetanolamind. La varful coloanei, gazele reziduale epurate sunt eliberate in atmosfera. Solutia de
amina incarcata cu COz, ce paraseste coloana pe la baza acesteia, trece printr-un recuperator de caldura
unde se preincalzeste pe baza caldurii cedate de solutia de amina regeneratd in desorber, Tnainte de a fi



introdusa la varfului coloanei de desorbtie. Solutia de amina saturatd cu CO: si preincilzita intra in
coloana de desorbtie, si curge in contracurent cu vaporii formati in reboiler. Fluxul de CO; recuperat se
evacueaza pe la varful coloanei de desorbtie si este trimis spre stocare, care este trecut printr-un
schimbator de caldura si printr-un separator pentru separarea condensului format. Amina regenerata
trece prin recuperatorul de céldura si printr-un schimbator de cadldura suplimentar pentru racire, apoi
este introdus Tn vasul tampon din care se alimenteaza coloana de absortie cu solutic de MEA.
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Figura 1. Schema tehnologica a procesului de captare a CO utilizand coloane cu umplutura

O alternativa, la tehnologia de captare a CO- in coloane cu umplutura, este utilizarea unei
coloane de absorbtie 1n strat fluidizat trifazic gas-solid-lichid. Tn acest caz, coloana de absorbtie are o
umplutura sub forma de granule sferice din material plastic, cu densitate scizuta ce functioneaza in
regim de strat fluidizat. Umplutura are Tn esenta rolul de a mari pe cat posibil suprafata de contact dintre
cele doua faze: cea lichida si cea gazoasa. Lichidul si gazul circuld in contracurent. Transferul de
substanta are loc ,,pe suprafata” peliculei de lichid formata pe corpurile de umplere, intre faza lichida si
cea gazoasa (Figura 2). Utilizarea unui astfel de tip de coloana prezinta un potential ridicat de
intensificare a procesului de transfer de masa, datorita faptului ca particulele solide, puse in miscare de
faza gazoasa, favorizeaza cresterea ariei de transfer prin reinnoirea constanta a filmului de lichid ce se
formeaza la suprafata lor. Aceasta crestere duce la cresterea fluxului molar de CO: transferat si astfel,
la o capacitate de prelucrare mult imbunatatita, dar si la cresterea eficientei de absorbtie.



| l |

Interfata

Figura 2. Modelul de transfer de masa pentru stratul fluidizat trifazic

Instalatia pilot de captare a dioxidului de carbon in strat fluidizat trifazic este prezentata in
Figura 3. Amestecul gazos bogat in dioxid de carbon este introdus in coloana de absorbtie pe la baza
acesteia cu ajutorul unei suflante, iar solutia absorbantd este introdusa pe la varful coloanei prin
intermediul unei pompe. Aerul purificat este scos din coloana de absorbtie, iar solutia rezultata in urma
procesului este stocata intr-un rezervor. De aici este preluata de o pompa si condusa spre un schimbator
de caldura premergator intrarii in coloana de adsorbtie. Gazele rezultate sunt condensate, iar solutia
absorbanta rezultata poate fi recirculata in proces.
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Figura 3. Schema tehnologica a procesului de captare a CO; in coloane cu strat fluidizat (Dragan, 2016)



2. Modelarea matematica

Procesul de absorbtie a dioxidului de carbon in solutie alcalind este un proces eterogen gaz-
lichid. Pentru descrierea transferului de masa intre cele doua faze se utilizeaza modelul celor doua filme
a lui Whitman (modelul stratului stagnant dublu). Pentru calculul coeficientilor partiali de transfer de
masa S-au utilizat relatiile empirice propuse de Billet and Schultes (1993):
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Avria efectiva de transfer in cazul coloanelor cu umplutura in strat fix se calculeaza utilizand
relatia propusa de Billet si Schultes (1993):

a, =a-(a-S5)%>-Rej %% -Wed75 - Fr 045 9)

Tn cazul coloanei in strat fluidizat trifazic, coeficientii modelui de corelatie pentru determinarea
ariei efective de transfer (Ecuatia 10) a fost determinatii utilizdnd datele experimentale obtinute pe
instalatia pilot prezentata in Figura 3.
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O buna corelatie intre valorile obtinute, pentru aria efectivd de transfer, pe baza datelor
experimentale si cele calculate de functia model, a fost observati (Figura 4). In vederea validarii
modelului matematic dezvoltat, ce descrie absorbtia dioxidului de carbon intr-o solutie de hidroxid de
sodiu utilizand o coloana de fluidizare gas-solid-lichid, rezultatele simularii procesului, exprimate n
concentratia de dioxid de carbon de la iesirea din coloana au fost comparate cu datele experimentale
obtinute pe instalatia pilot, observandu-se o buna concordanta intre acestea (Figura 5, R=0.975).

3000
2800
2600

2400 [~
2200
2000 -

1800 |

Valorile ae calculate de model

>
=3
)

1400 -

1200 - 1
1000 ¥ L L L L L L L L L

00 : : ! 3 : 1 2 J
1000 1200 1400 1600 1800 2000 2200 2400 2600 2800 3000
Valorile ae calculate experimental

Figura 4. Aria efectiva de transfer: model vs experimental (R=0.9923) (Dragan, 2016)



©

®
T

~
#

©

Concentratia de CO2 in faza gazoasa - simulare [%]
w IS o o
T
[e]
*

N
T

L L L L L
4 5 6 7 8 9
Concentratia de CO2 in faza gazoasa - experimental [%]

Nk
w

Figura 5. Concentratia CO; la iesire din coloana de fluidizare: model vs experimental (R=0.9740)

Pentru a putea descrie cat mai detaliat intensificarea procesului prin utilizarea coloanei in strat
fluidizat este necesar sa se faca referire si la hidrodinamica procesului considerat, aceasta avand un rol
esential in performanta sistemului. Modelul hidrodinamic descrie interactiunea intre faza gazoasa (aer)
si faza lichida (apa) intr-o coloand cu umplutura reprezentata de particule solide sferice, inerte. Astfel,
modelul hidrodinamic presupune utilizarea unor relatii de calcul pentru viteza de fluidizare, inaltimea
stratului fluidizat, fractia celor 3 faze implicate, dar si pentru caderea de presiune.

Ecuatiile de corelatie specifice absorberelor cu contact turbulent prezentate de Azhar-Ul-Hag et
al (2012) stau la baza modelului de calcul a Tnaltimii stratului fluidizat (Ecuatia 11). Coeficientii
modelului au fost determinati pe baza datelor experimentale de la coloana pilot pentru a descrie cat mai
exact procesul de fluidizare gas-solid-lichid. Expansiunea stratului fluidizat calculata cu ajutorul
modelui vs valorile determinate experimental este prezentata in Figura 6.
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Expansiunea stratului fluidizat: model vs experimental (R=0.9845)
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Pentru calculul fractiei de lichid a fost folosita relatia propusa de Lyashuk et al (2001):

hl = 0.001884 - 80.237-Wg . (,01 . Wl)0.616 . Hs—0.357 . d50.411 (12)

Caderea de presiune, din coloana de fluidizare, se calculeaza prin adaptarea corelatiei propuse
de Rama et al (1983) ce are la baza modelul propus de Wozniak et al (1977), a carui paramertizare
corespunde cu datele de operare a coloanei pilot. Astfel, s-a obtinut urmatoarea relatie, coeficientii fiind
determinati cu ajutorul datelor experimentale (Figura 7):
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1.9 T T T T T T 16 T T
18r T 155 \
.
17t ] 15} \
167 1
- 145 \\\\
15 1 o .
- < 14r .
. 173} .
14f L 1 T .
P 135 .
13p 1 S
13t
125f T
117 1
; . . . . . . 12 : : :
6 8 10 12 14 16 18 20 180 200 0 300
ql [m*/mZh] ro_[kg/m’]
Figura 8. Influenta densitatii de stropire asupra Figura 9. Influenta densitatii solidului asupra
expansiunii stratului fluidizat expansiunii stratului fluidizat

Pentru a analiza performantele sistemului, dar si pentru a evidentia modul in care evolueaza
parametri hidrodinamici, au fost efectuate mai multe studii cu privire la acestia, la difeite valori ale
vitezei gazului, debitului de lichid sau densitatii particulelor solide. Rezultatele obtinute sunt prezentate
n Figurile 8-10. Astfel s-a constatat ca, la o valoare constanta a vitezei gazului (wg= 1.57 m/s) si a
densitatii solidului (ps = 170 kg/m?®), cresterea densitatii de stropire a debitului de lichid, g, duce la o
crestere liniard cu panta redusa a expansiunii stratului fluidizat (Figura 8). In schimb, in aceleasi conditii
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de viteza a gazului, pastrand constanta densitatea de stropire (qi = 16.24 m3/m?h) si crescand valoarea
densitatii solidului, expansiunea stratului fluidizat scade semnificativ (Figura 9). In ceea ce priveste
caderea de presiune, acesta este puternic influentatd de parametrii procesului, in special de viteza
gazului, dupa cum reiese si din Figura 10.
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Figura 10. Influenta vitezei gazului asupra caderii de presiune

3. Ecuatiile de conservare a masei si energiei

Ecuatiile de bilant ale modelului matematic ce descrie procesul de captare a CO> n solutie de
monoetanolamina sunt prezentate in Tabelul 1 in cazul coloanei de fluidizare gas-solid-lichid (Cormos
etal., 2021; llea et al., 2020) si in Tabelul 2 pentru coloana cu umplutura (Gaspar si Cormos, 2012).

Tabelul 1. Ecuatiile de conservare a masei si energie pentru sistemul in strat fluidizat

Ecuatiile de conservare a masei

Nco, * M
F}e :F}Oivj.u (14)
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Ecuatiile de conservare a masei pe componenti
dcl, F° . Ff .
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Ecuatiile de conservare a energiei
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unde, j reprezinta faza de gaz/lichid



Tabelul 2: Ecuatiile de conservare a masei si energie, pentru coloane de absorbtie cu umplutura

Ecuatiile de conservare a masei

Lichid TE = g S £ e T (M, - N (18)
Gaz % = - '%i%'ﬁ(% “Ny) (19)
Ecuatiile de conservare a masei pe componenti

Lichid % = —vg aaCZiG +a,- N, (20)
Gaz X 2L b a, N £ OR N (21)

Ecuatiile de conservare a energiei

GTG _ BTG h-ae-(TG—TL)

Lichid T = g 2 — 22)
oTy, _ 0T, Ng:AHy | hag(Tg-Ty))  ae | Api
Gaz 2t = UL o T peoe e —— Y(N;-AHL)  (23)

Nota: G, L- indica faza de gaz/lichid; i reprezinta speciile chimice: COz2, Oz, MEA, H20; R reprezinta reactia chimica

Modelul matematic dezvoltat a fost rezolvat prin implementarea ecuatiilor modelului impreuna
cu parametrii procesului (prezentati in Tabelul 3) in programul Matlab/Simulink.

Tabelul 3. Parametrii de operare

. _ . Coloana
Model Debit de lichid Debit de gaz MEA conc. Diametru Inditime CO- conc.
[m®/s] [m®/s] [M] [m] [m] [M]
I
Tidizare L1
—————  2.78*10°  3.25*10? 5 014 ——— 0.0014
Coloana cu
y 4.36
umplutura

4. Evaluarea performatelor sistemului de captare CO- in strat fluidizat trifazic

Un parametru important ce influentiaza performantele sistemului trifazic gas-solid-lichid este
inaltimea stratului fluidizat. Rezultatele simularilor evidentiaza faptul ca inaltimea stratului fluidizat
creste cu viteza gazului, ceea ce duce la cresterea ratei de captare a dioxidului de carbon (vezi Figura
11). Totusi, pentru o indltime dati, rata de absorbtie este mai mare in cazul vitezelor mai mici de gaz,
fapt datorat in principal cresterii timpului de contact dintre cele doua faze.
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Figura 11. Influenta inaltimii stratului fluidizat asupra ratei de captare

Neavand la dispozitie din literaturd date in ceea ce priveste modul in care aditia de glicerina
influenteaza rata de absorbtie a dioxidului de carbon 1n amestecul absorbant, a fost efectuata o analiza
a raspunsului sistemului la variatia acestei concentratii. Studiul a fost efectuat pentru absorbtia
dioxidului de carbon in solutie apoasd de hidroxid de sodiu/monoetanolamina si glicerind. Au fost
pastrati constanti toti ceilalti parametrii: debitul de lichid de 200 I/h, viteza gazului de 2.11 m/s,
concentratia de hidroxid de 0.5 N si concentratia initiala de dioxid de carbon in faza gazoasa de 8% -
procente molare. Concentratia de glicerina a fost varianta in domeniul 0.1 — 1 M. Datele obtinute sunt
prezentate Tn Figura 12. Astfel se constata existenta unui optim de concentratie situat in jurul valorii de
0.5 M. Utilizarea glicerolului ca si co-solvent in acestd concentratie duce la o imbunatitire a ratei de
captare cu 30% 1n amestec cu solutia apoasda de NaOH si 5-8% 1n amestec cu solutia apoasda de MEA,
conform Tabelului 4.
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Figura 12. Influenta concentratiei de glicerina asupra ratei de captare CO,




Tabelul 4. Rata de captare in diferite sisteme

Rata de captare

0 0
Cco2 ChnaoH

NaOH NaOH/Glicerol
[%] [N] [%] %]
30.80 61.00
5 05 43.60 72.60
ot Corcsd Rata de captare
co2 MEA NaOH MEA/Glicerol
[%] M] [%] [%]
83.80 89.30
5 1.5 84.64 91.57

In cazul sistemului in strat fluidizat trifazic, conditiile de gaze turbulente sunt utilizate pentru a
imbunatati transportul CO; la lichid. Astfel, cresc performantele sistemului in strat fluidizat datorita
unei valori mult mai mari a ariei efective de transfer gaz — lichid, cea ce duce la intensificarea procesului
de captare a CO». Figurile 13 - 14 prezinta variatia ariei efective de transfer de masa cu concentratia
MEA si respectiv temperatura lichidului, in cazul unei coloane cu strat fluidizat vs coloand cu
umplutura. Astfel, se poate observa o usoara crestere a valorii ariei efective de transfer de masa, de la
52 la 67 m¥m?®, cu cresterea temperaturii si concentratiei, in cazul coloanelor cu umplutura. In cazul
sistemului in strat fluidizat, valoarea ariei efective de transfer de masa este semnificativ crescutd cu
temperatura solventului de la 450 la 1200 m?/m®. De asemenea, S-a observat o scidere semnificativa a
ariei efective de transfer de masa, Tn intervalul 940-540 (m?/m®), pentru o concentratic mai mare de
MEA.
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Figura 13. Influenta concentratie de MEA asupra ariei efective de transfer

Totodata, rezultatele simularilor prezinta faptul ca in cazul operarii coloanei in strat fluidizat,
aria efectiva de transfer este cu cel putin un ordin de marime mai mare decéat in cazul coloanei cu
umplutura structurata (Tabelul 5). Ce ce duce la cresterea fluxului de dioxid de carbon ce transfera
interfata si implicit cresterea capacititii de purificare a gazelor reziduale.
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Tabelul 5. Comparatie intre coloanele de absorbtie

. . Fluxul de CO; transferat prin
Coloana Aria efectivi de transfer [m?/m?®] interfata [kmol/s]
Strat fluidizat 1990.7 7.9%10°
Strat fix* 123.26 4.2*%10*

*Nota: Mellapack 250Y

5. Concluzii

O alternativa, la tehnologia de captare a CO; utilizdnd coloane cu umplutura, este utilizarea
unei coloane de absorbtie in strat fluidizat trifazic gas-solid-lichid. In acest caz, coloana de absorbtie
are o umpluturd sub forma de granule sferice din material plastic, cu densitate scazuta ce functioneaza
n regim de strat fluidizat. Umplutura are in esenta rolul de a mari pe cat posibil suprafata de contact
dintre cele doud faze: gaz si lichid. Utilizarea unui astfel de tip de coloand prezinta un potential ridicat
de intensificare a procesului de transfer de masa, datorita faptului ca particululele solide, puse in
miscare de faza gazoasd, favorizeaza cresterea ariei de transfer prin reinnoirea constanta a filmului de
lichid ce se formeaza la suprafata lor.

Intensificarea transferului gaz-lichid prin procesul de fluidizare duce la o crestere importanta a
ariei efective de transfer de masi, la aproximativ 1000 - 1900 m?m?3, care este de 8 - 10 ori mai mare
decat in cazul coloanelor cu umplutura. Cresterea ariei efective de transfer este un element cheie al
stratului fluidizat trifazic, deorece nu numai céa duce la cresterea ratei de captare a CO2, dar aduce si
avantaje operationale cheie, cum ar fi o capacitate mai mare pentru instalatia de captare a CO,. Acest
lucru se datoreaza faptului cé transferul de masa intre faza gazoasa si lichida este intensificat (o valoare
de 8-10 ori mai mare pentru NCO; comparativ cu coloanele cu umplutura).

Totodata, s-a evidentiat faptul ca utilizarea glicerolului ca si co-solvent duce la o imbunatatire a
ratei de captare cu 30% in amestec cu solutia apoasa de NaOH si 5-8% in amestec cu solutia apoasa de
MEA. Un optim al concentratiei de glicerind 1n solutie de hidroxid de sodiu in jurul valorii de 0.5 M.



Nomenclatura

Simboluri

a

de
Cco?®
Cco?
Cq

c/
Cwiea’
Cwied
CNaOHO
Con-
Ci

Cp;
(D

Dco??
|
Dco

de

ki

aria specificd a umpluturii [m%/m?]
aria efectiva de transfer [m?/mq]
concentratia initiala CO, (gaz) [M]
concentratia de CO> n faza j [M]
constanta specifica umpluturii [-]
concentratia specie i 1n faza j [M]
concentratia initiala de MEA (lichid) [M]
concentratia de MEA 1n faza j [M]
concentratia initiala de hidroxid [N]
concentratia de hidroxid [M]
constanta specifica umpluturii [-]
céldura specifica a fazei j [J/(mol-K)]
diametrul coloanei [m]

coeficientul de difuzie a CO- in faza
gazoasa [m?/s]

coeficientul de difuzie a CO. in faza
lichida [m?/s]

diametrul echivalent [m]

diametrul particulelor solide [m]

parametru cinetic [kJ/mol]

parametru cinetic [kJ/mol]

acceleratia gravitationala

coeficient de transfer termic [W/(m?K)]
inaltimea stratului fix [m]

parametru cinetic [kJ/mol]

fractia de lichid [m3/m?]

entalpia de reactie [J/mol]

entalpia de vaporizare a speciei i [J/mol]
inaltimea stratului fluidizat [m]
constanta de reactie

coeficient partial de transfer de masa
[m/s]

constanta de reactie pentru reactia (R5)
[m3/kmol*s]

constanta de reactie pentru reactia (R4)
[m3/kmol*s]

coeficient partial de transfer de masa
[m/s]

constanta de reactie pentru reactia (R3)
[m3/kmol*s]
m coeficient specific umpluturii [-]

n coeficient specific umpluturii [-]

Ni fluxul de transferat din specia i [kmol/s]
R constanta gazelor [L-atm/(mol-K)]

S sectiunea coloanei de absorbtie [m?]

T temperatura [K]

Vr viteza de reactie [mol/(s-m?)]

wg  viteza gazului [m/s]

Wge Vviteza efectiva a gazului [m/s]
Wi viteza lichidului [m/s]

Wie  viteza efectiva a gazului [m/s]
Wimi  viteza limita de fluidizare [m/s]
Simboluri grecesti

€ fractia de goluri

Mg vascozitatea dinamica a fazei gazoase [Pa‘s]

vascozitatea cinematica a fazei gazoase
[J/kgs]

vascozitatea cinematica a fazei lichide
[J/kgs]

Dy densitatea fazei gazoase [kg/mq]

pi densitatea fazei lichide [kg/m?]

Ps densitatea fazei solide [kg/mq]

Numere criteriale

Frg  =wg /(9% de®) Numdrul lui Froude
Rei = (wi-de)/vi Numarul lui Reynolds
Wer = prwide/c Numdrul lui Weber

Fi®  debitul de iesire al fazei j [m3/s]

F°  debitul de intrare al fazei j [m%s]

Vg

Vi
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