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1. Introducere
1.1. Motivatie si context

Prezenta gazelor cu efect de serd (GES) in atmosfera este esentiald pentru viata pe Paméant, deoarece
contribuie la incalzirea naturala a suprafetei prin captarea caldurii solare care, altfel, ar fi eliberata in spatiu.
Cu toate acestea, concentratiile mai mari de GES in atmosfera duc la captarea unei cantitati suplimentare
de caldura, ceea ce contribuie la cresterea nivelului temperaturii globale [1].

Principalul GES antropogen este CO, reprezentand 76% din totalul emisiilor in 2010 [2]. Cele mai
multe emisii de CO; provin din arderea combustibililor fosili si din procesele industriale, precum este

ilustrat in Figura 1.
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Figura 1. Emisiile antropice anuale totale de GES, pe gaze, 1970-2010 [2]

In afara de emisiile de CO; rezultate ca urmare a productiei de energie electrica si termica, sectorul
industrial este, de asemenea, un contribuitor principal la emisiile globale [3]. Emisiile de CO- legate de
industrie se datoreaza in principal arderii combustibililor fosili la fata locului pentru producerea de energie
necesara instalatiilor [4,5].

Numai productia de fier si otel, fiind 22% din consumul total de energie din sectorul industrial, si alte
minerale nemetalice, in principal ciment, cu un consum de energie de 7%, au reprezentat 55% din totalul
emisiilor de CO; din industrie Tn 2014, conform Agentiei Internationale pentru Energie (IEA) [6,7]. Cei

mai mari consumatori de energie au fost cei din industria chimica si petrochimica, care au reprezentat 28%
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din totalul consumului industrial de energie, fiind pe locul al treilea in ceea ce priveste emisiile de CO», cu
13%, Tn urma proceselor de productie a otelului si cimentului [8]. Productia de aluminiu a reprezentat doar
4% din consumul industrial de energie, cu un necesar ridicat de electricitate, emisiile indirecte fiind peste
80% din totalul emisiilor de CO. daci se considera intreg procesul de productie a aluminiului [9]. Tn cele
din urma, productia de celuloza si hartie a fost responsabila pentru 4% din consumul de energie din sectorul
industrial, utilizarea combustibilului si a energiei fiind surse primare de CO: 1n toate etapele de productie
(de exemplu, silvicultura, prelucrare si fabricare) [6].

Se preconizeaza ca emisiile legate de industrie, care reprezentau aproximativ 24% din emisiile de GES
la nivel mondial in 2016 [3], vor creste, deoarece redresarea economica globala va duce la o cerere mai
mare de energie, depasind nivelurile de dinainte de Covid-19 [10]. Pe langa producerea de energie termica
si electrica, este necesar sa se decarbonizeze si sectorul industrial pentru a evita noi maxime ale emisiilor
de CO; si pentru a limita o revenire a emisiilor.

Reducerea emisiilor asociate sectorului energetic poate fi obtinutd prin decarbonizare si imbunatatirea
eficientei energetice. In mod ideal, trecerea de la productia de energie pe bazi de combustibili fosili la
productia de energie din surse nefosile si din alte surse regenerabile ar rezulta in emisii net-zero de CO,,
dar cererea de energia electrica datorata cresterii economice continue nu poate fi asigurata in prezent doar
prin utilizarea surselor de energie regenerabile, din cauza naturii fluctuante a acestora. In plus, tarile in curs
de dezvoltare depind de productia de energie pe baza de combustibili fosili cu costuri reduse si nu pot
justifica resursele necesare pentru Tnlocuirea centralelor electrice existente [11]. Tn timpul acestei perioade
inevitabile de tranzitie catre sursele de energie regenerabild, combustibilii fosili vor continua sa fie sursa
de energie dominanti la nivel mondial [12]. In consecintd, masurile de imbunititire a sectorului energetic
si de reducere a emisiilor de gaze cu efect de sera au fost evaluate de Grupul Interguvernamental privind
Schimbarile Climatice (IPCC) [4].

O solutie care permite continuarea utilizarii combustibililor fosili, reducénd in acelasi timp emisiile de
CO., este captarea si stocarea carbonului (CCS). CCS este procesul prin care CO; este captat la sursele mari
de emisii, cum ar fi centralele electrice sau procesele industriale. Dioxidul de carbon separat este apoi
transportat la o zona de stocare si injectat in formatiuni stincoase pentru stocare permanentd sau in
rezervoare epuizate de petrol/gaze pentru a spori recuperarea petrolului (EOR). Alternativa la depozitarea
CO: este utilizarea acestuia ca materie prima pentru a produce metanol, uree sau combustibil sintetic [13].

IPCC [14] prezinta trei abordari principale pentru aplicarea tehnologiilor CCS, prezentate in Figura 2,

n functie de centrala electrica sau de procesul in cauza:
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Figura 2. Prezentare generala a proceselor si sistemelor de captare a CO; [14]

Sistemele de post-combustie capteaza CO- din gazele produse Th urma arderii combustibililor fosili
in aer. Gazele de ardere, in loc si fie eliberate direct in atmosfera, sunt trecute prin echipamente
care realizeaza separarea CO,. Sistemele de post-combustie pot fi aplicate oricarui tip de
combustibil, dar este esential sa fie luate in considerare impuritatile din combustibil pentru a obtine
o0 proiectare rentabild a instalatiei finale [15]. Cea mai frecvent intalnita metoda de captare post-
combustie este absorbtia cu solventi lichizi pentru a separa fractiunea mica de CO; si azot din fluxul
gazelor de ardere. Procesul de absorbtie bazat pe solventi chimici este preferat datoritd nivelului
ridicat de eficientd si selectivitate a captarii CO,. In cazul centralelor electrice moderne cu cirbune
pulverizat (PC) sau cu ciclu combinat cu gaze naturale (NGCC), monoetanolamina (MEA) este cel
mai utilizat solvent organic Tn sistemele de captare post-combustie. Tehnologia de captare a CO;
pe baza de MEA este considerata un punct de referintd in ceea ce priveste performanta altor aplicatii
de captare a carbonului [16].

Sistemele de pre-combustie capteaza CO; Tnainte de arderea combustibilului. Combustibilul primar
este prelucrat Tntr-un reactor cu abur si aer/oxigen pentru a produce gaz de sinteza, un amestec de
monoxid de carbon si hidrogen. Existd doud metode principale pentru a genera gaz de sinteza;
prima abordare consta in addugarea de abur combustibilului primar (Ecuatia (1)), care duce la un

proces numit reformare cu abur, in timp ce a doua metodd constd in addugarea de oxigen
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combustibilului (Ecuatia (2)), cunoscuta sub numele de oxidare partiald atunci cand se aplica la

combustibilii lichizi si gazificare atunci cand se aplica la combustibilii solizi.

CyH, + xH,0 2 xCO + (x + y/2)H, Q)

CyHy +x/20, 2 xCO + (y/2)H, (2)

Un al doilea reactor este utilizat pentru a transforma monoxidul de carbon din gazul de sinteza si
abur 1n hidrogen si dioxid de carbon suplimentar prin reactia de conversie a CO cu vapori de apa
(WGS). Astfel, se pot obtine fluxuri separate de hidrogen si dioxid de carbon. Sistemele de pre-
combustie sunt cele mai potrivite pentru centralele electrice cu tehnologie de gazeificare n ciclu
combinat gaze-abur (IGCC).

e Sistemele cu oxi-combustie utilizeaza oxigen pur in loc de aer la arderea combustibilului. Ca

urmare, gazele de ardere sunt formate in principal din concentratii ridicate de CO3 si vapori de apa.
CO, poate fi separat cu usurinta prin condensarea vaporilor de apa din fluxul de gaze, rezultand un
flux de 80% - 98% CO., in functie de tipul de combustibil folosit, cu impuritati precum NOx, SOx,
HCI si Hg. Un dezavantaj major al sistemelor de ardere cu oxi-combustie este cerinta suplimentara
de energie a unei unitati de separare a aerului (ASU), necesara pentru a obtine oxigen pur, ceea ce
aduce penalitati energetice de aproximativ 7% - 10% [17].

Desi nu toate sistemele de centrale termice sunt compatibile cu fiecare metoda de captare (de exemplu,
doar pre-combustia poate fi utilizatd in IGCC, post-combustia si oxi-combustia pot fi utilizate in PC, iar
toate cele trei metode pot fi aplicate la NGCC), costurile legate de instalatiile de captare a CO2 pentru
producerea de energie electricd, indiferent de tehnologia aplicata, pot fi estimate prin utilizarea diferitilor
parametri economici, cum ar fi costul de capital, costul energiei electrice, costul de evitare a emisiilor CO;

si costul captérii COz.

1.2. Tehnologiile WGS si SEWGS

1.2.1. Reactia de conversie a CO cu vapori de apa (WGS)

WGS este o reactie reversibila (Ecuatia (3)) prin care CO si H>O sunt convertite pentru a produce H si
CO,. Oxigenul din molecula de H2O se va transfera la CO si se va transforma in CO,, in timp ce H>O va

deveni sursa pentru a produce Ho:

CO + H,0 2 CO, + H, AH9g = —41 k] -mol™*  (3)
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WGS este o parte esentiala a diferitelor reactii intalnite in industrie (de exemplu, reformarea cu abur
[18], oxidarea partiala [19], reformarea autoterma [20], gazeificarea [21], sinteza metanolului si a eterului
dimetilic [22], procesul Fischer-Tropsch [23], fabricarea fierului in furnal [24], etc.).

Reactia reversibila este moderat exoterma, de obicei determinata de prezenta diversilor catalizatori.
Comportamentul reactieci WGS este controlat de echilibru si depinde in mare masura de temperatura.
Echilibrul nu este afectat de presiune, deoarece numarul de moli nu se modifica atunci cand are loc reactia
WGS, dar presiunea totala creste viteza de reactie si influenteaza pozitiv conversia CO [25].

Tn teorie, prezenta CO si H,O intr-un sistem ar trebui si declanseze reactia WGS, insa reactia nu are
loc la temperaturi scazute din cauza barierei energetice WGS. Prin urmare, este necesar sa se utilizeze
catalizatori pentru a obtine o reducere a energiei de activare si pentru a depisi bariera energetica WGS. In
functie de catalizatorul utilizat si de temperatura de reactie, reactia WGS poate fi clasificata ca fiind o
reactie de deplasare la temperaturi Tnalte (HTS) la temperaturi cuprinse ntre 300°C si 500°C sau o reactie
de deplasare la temperaturi joase (LTS) intre 150°C si 250°C.

Legea lui Arrhenius afirma ca viteza de reactie este Sporita odata cu cresterea temperaturii, in timp ce
principiul lui Le Chatelier aratd ca temperaturile mai scazute imbunatitesc conversia CO (adicd un
randament mai mare de H), ceea ce Inseamna ca HTS este condus de cinetica reactiei, iar echilibrul
termodinamic domind LTS [26]. O modalitate de a suprima limitarile echilibrului WGS si de a obtine o
conversie mai mare a CO, este realizarea reactiei WGS la scara industriala in etape separate, utilizind doua
reactoare adiabatice aranjate in serie. Initial, are loc HTS cu scopul de a genera hidrogen, dupa care o reactie
LTS maximizeaza conversia CO. In cele din urma, separarea CO, si H, se realizeazi cu ajutorul unor
procese energofage, cum ar fi absorbtia cu solvent sau adsorbtia cu regenerare prin variatie de presiune
(PSA) [27].

Prin cuplarea reactiei WGS cu CCS, cea mai promitatoare tehnologie pentru captarea carbonului inainte
si dupa combustie devine reactia de conversie a CO cu vapori de apa imbunatatita prin adsorbtie (SEWGS).
in plus, tehnologia poate fi utilizata pentru a reduce carbonul din gazul de sinteza produs cu materii prime
pe baza de carbune, imbunatatind concentratia de hidrogen din fluxul de produs [28]. Reactia WGS si
separarea ulterioard a CO; sunt esentiale intr-un proces IGCC pentru producerea de energie electricd cu

captarea CO- [29].

1.2.2. Reactia de conversie a CO cu vapori de apa imbunatatita prin adsorbtie (SEWGS)

Separarea produsilor in cadrul WGS impinge echilibrul spre dreapta, conform principiului Le Chatelier,
ceea ce duce la o performanta mai bund a reactiei si la un flux de hidrogen de inalté puritate. SEWGS este

o tehnologie de pre-combustie cu mare potential, care combina reactia WGS (Ecuatia (3)) cu adsorbtia in
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situ @ CO; (Ecuatia (4)) la temperaturi ridicate intre 300°C - 500°C si la presiuni Tnalte Tntre 10 bar - 40 bar.

Adsorbtia cu abur (Ecuatia (5)) este posibila in functie de conditiile de proces.

COy+e2C0Oy— 4)

Hy0 + 2 Hy0 — o (5)

Tehnologia WGS conventionald necesitd doua reactoare consecutive pentru a obtine o conversie
ridicatd a CO, urmate de PSA pentru a separa CO de H. pur, in timp ce in urma integrarii SEWGS, cel de-
al doilea reactor si PSA pot fi combinate intr-o unitate SEWGS, ceea ce duce la mai putine etape de proces
si echipamente necesare (Figura 3). In plus, Tn cazul unei untiti de reformare a metanului cu vapori de apa
fara captare a carbonului, CO; este eliberat in atmosferd, in timp ce SEWGS permite captarea CO- la 0

eficienta energetica mai mare si costuri mai mici in comparatie cu tehnologiile mature [30].
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Figura 3. Procesul conventional de reformare catalitica a metanului cu vapori de apa (SMR)

(stanga) si procesul cu integrarea SEWGS pentru captarea CO; (dreapta) [31]

S-au depus eforturi considerabile pentru testarea diferitilor sorbenti cu scopul de a fi utilizati intr-un
proces SEWGS, 1nsd majoritatea s-au dovedit a fi mai putin avantajosi din diverse motive. Adsorbantii pe
baza de hidrotalcit par sa fie mai buni decat celelalte tipuri, deoarece demonstreaza o stabilitate termica
ridicata, o cineticd de adsorbtie rapidd si o selectivitate ridicata a CO; [32,33]. Cel mai des intélnit
hidrotalcit este Mg-Al HTC.

Hidrotalcitul promovat cu potasiu (K-HTC) are doua roluri cruciale, actionand ca si catalizator pentru
reactia WGS, dar si ca sorbent pentru adsorbtia reversibild a CO». Dupa adsorbtie, CO, care este eliberat in
timpul regenerarii K-HTC este suficient de pur pentru a fi stocat [34,35].

Procesul SEWGS (Figura 4) implica o serie de reactoare care functioneaza in cicluri de presiune,
permitand incarcarea si regenerarea periodica a sorbentului. Deoarece sunt utilizate mai multe reactoare,
procesul se comporta similar unui process continuu si conduce la o productie constanta de fluxuri separate
de CO: si He.
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In prima etapi a ciclului, gazul de sinteza intrd in coloana in care CO reactioneazi cu vaporia de api
pentru a obtine CO> si Hz. CO; este adsorbit si se obtine un flux bogat in H,. Odata ce adsorbantul este
saturat, are loc o clatire cu abur de presiune medie care Tmpinge gazul de sinteza intr-un alt reactor. Dupa
clatire, se efectueazi o serie de egalizari de presiune. In cadrul acestei etape, gazul de clitire din reactorul
de inalta presiune se dilata si impinge gazul de sinteza ramas intr-un reactor de presiune mai mica. Presiunea
gazului este conservatd, deoarece reactorul de Tnaltd presiune care a necesitat depresurizare se va conecta
la unul de presiune mai mica care trebuie presurizat. in etapa de purjare, presiunea din reactor este redusa
rapid la 1 bar si o parte din CO; este eliberatd din absorbant, iesind din reactor impreund cu aburul si
permitand regenerarea particulelor. Prin purjarea reactorului cu vapori de apa de presiune joasa, se
elibereaza CO; suplimentar si se imbunititeste regenerarea sorbentului. In urma egalizarii presiunii cu un
reactor de inalta presiune si a unei etape de represurizare, reactorul va incepe un nou ciclu al procesului
SEWGS.

hydrogen, steam
—
steam _ —
- - ' Y ~ = \ —_
) ) 3 ] I 1 ] ] 1 ™\
T T o o I \ ] o o 'l'
c o | 3 = . =] 3 =
o o o =3 v o o o »
e ) ] o ) 7 w a) « o 0
= w v o ) o o v w ) o
o £ = = = a S s l._ b =
o L u n o 0 7 n o
5 8 g 8 8l 8 8
_ . i . .
T T o O o l l (= O a
— — —
syngas steam carbon dioxide, steam

Figura 4. Ciclul SEWGS in unsprezece etape cu clitire simultana cu vapori de apa [36]

SEWGS este un proces atractiv atat pentru CCS n sistem pre-combustie, cat si pentru reducerea
emisiilor de GES, deoarece transforma direct gazul de sinteza intr-un flux fierbinte de H> la presiunea de

alimentare si un flux separat de CO; la presiunea de regenerare [36-38].

1.3. Tehnologii de tip ciclu chimic

Tn tehnologiile de tip ciclu chimic (CL), nu este utilizat aerul in reactia de combustie, iar oxigenul este

furnizat prin intermediul unui purtator de oxigen (OC) care trece printr-un ciclu redox continuu, prevenind
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astfel diluarea gazelor de ardere cu azot. Un avantaj al CL fata de oxi-combustia conventionala este faptul
ca se evita necesitatea unui ASU pentru a furniza oxigen pentru combustie [39]. Tehnologia CL poate fi
clasificata in subprocese, cum ar fi combustia in ciclu chimic (CLC), ciclu chimic de hidrogen (CLH), ciclu
chimic cu gazeificare (CLG) si combustia asistatd de OC (OCAC), din perspectiva sursei de oxigen (de
exemplu, H2O si/sau aer) si a rezultatului dorit al procesului (gaz de sinteza, Ho, COy).

CLC este o alternativa la combustia conventionald, n care un purtator de oxigen solid, de obicei un
oxid metalic, este integrat in reactia de combustie pentru a furniza oxigenul necesar pentru transformarea
combustibilului. Tn cazul In care combustibilul este oxidat complet, fluxul rezultat va fi un amestec de
vapori de apa si 0 concentratie mare de CO,. CO; captat poate fi trimis spre depozitare sau utilizare in urma
condensarii H>O. Dupa epuizarea OC, regenerarea are loc prin furnizarea de aer sau de abur, in functie de
produsul dorit [40]. Aerul va fi utilizat pentru reoxidarea OC pentru producerea de caldura si energie intr-
un proces CLC, in timp ce aburul va fi utilizat pentru producerea de hidrogen in procesele de ciclu chimic
de reformare (CLR) sau CLH [41]. Caldura eliberata ca urmare a etapelor de redox din cadrul CLC
reprezintd aceeasi cantitate de energie ca si in cazul combustiei obisnuite, conform legii lui Hess, adica
modificarea entalpiei nete observata in reactia completd nu se schimba, indiferent de numarul de etape
necesare pentru a finaliza reactia [42].

Combustibilii utilizati in combustie pot fi fie gazosi, fie solizi. In cazul combustibililor gazosi, OC pe
baza de metal reactioneaza cu combustibilii (de exemplu, gaz natural, gaz de rafindrie) pentru a obtine un
flux de CO; si H,0. Tn timpul arderii, CO este redus, dar va fi supus regenerarii in timpul etapei de oxidare.
CO; poate fi separat prin condensarea apei, fara a fi nevoie de energie suplimentara pentru a produce CO»
de puritate nalta.

In mod conventional, CLC utilizeazi o configuratie cu pat fluidizat circulant (CFB) in care OC este
circulat intre doua reactoare separate, un reactor de combustibil si un reactor de aer (Figura 5), reactia de
reducere (Ecuatia (6)) avand loc n reactorul de combustibil si reactia de reducere (Ecuatia (7)) Tn reactorul
de aer [43]. Conceptul de reactor a fost propus de Lyngfelt et al. [44] in 2001 si cuprinde un reactor de aer,
un ciclon si un pat fluidizat. Aerul si combustibilul nu vor intra niciodata in contact, deoarece cele doua
reactoare sunt independente, ceea ce inseamna ca separarea CO, de N este evitatd Tn mod inerent.
Selectarea unui OC adecvat cu proprietati avantajoase (de exemplu, capacitate mare de transport al
oxigenului, selectivitate ridicata CO>, rezistentd mecanica superioard, reactivitate ridicatd) este esentiala in
dezvoltarea unui pat fluidizat interconectat. Avantajele care au permis CFB sa devina principala
configuratie intalnita in CLC sunt 0 amestecare decenta solid-gaz, caderea de presiune scazuta, temperatura
omogena si transferul de caldura efficient [45], precum si proprietatea intrinseca de a fi aplicata la procese
continue. Datorita vitezelor mari utilizate in configuratiile CFB, exista posibilitatea de eroziune a

echipamentului si atritie a solidelor [46].
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(2n +m)Me, 0y, + C,Hyy, » (2n + m)Me,0y_y + nCO, + mH,0 (6)
2Me,0,_; + 0, > 2Me, 0, ©)

unde MexOy si MexOy.1 sunt formele oxidate si reduse ale OC, iar CnH2m este combustibilul.

Un concept de reactor in strat fix pentru CLC a fost publicat de Noorman et al. [47]. Reactorul contine
particule de OC care sunt supuse alternativ etapelor de oxidare si reducere prin schimbarea compozitiei
gazului de alimentare intre combustibil si aer. Configuratia Tn strat fix permite operarea procesului la
presiuni ridicate, un avantaj considerabil fata de reactoarele CFB conventionale. Principalele dificultati
constau in furnizarea de temperaturi ridicate si in asigurarea unui sistem de control al gazelor pentru debite
mari. Configuratia reactorului cu pat fix utilizat intr-un sistem CLC a gazului de sinteza este investigata in

Capitolul 4, in urma unei comparatii detaliate intre configuratiile cu strat fix si configuratiile CFB.

€O, H;0 0, N,

loop - seal

—

Fuel reactor
Air reactor

T’ Fe,0, FeO \T

Syngas Air
Figura 5. Diagrama de CLC a gazului de sintezi folosind o configuratie cu pat fluidizat

interconectat cu OC pe bazi de fier [43]

Operarea cu succes a unui proces CL depinde de materialul OC utilizat. In mod ideal, OC ar trebui si
fie eficient din punct de vedere al costurilor si foarte reactiv, cu un punct de topire ridicat, o capacitate mare
de transfer de oxigen, o tendinta scazutd de aglomerare si o uzura redusa a particulelor pentru a permite
desfasurarea mai multor cicluri [48]. Desi mai putin reactivi si cu o stabilitate termicad si mecanica mai
scazuta decat OC sintetici, OC pe bazd de minerale naturale sunt deseori alesi datoritd avantajelor
economice.

Tehnologia de ciclu chimic de calciu (CaL) utilizeaza procesul reversibil de carbonatare-calcinare ca si

o optiune atit pentru captarea CO; inainte de ardere, cit si dupa ardere. In configuratia post-combustie
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(Figura 6), arderea combustibilului are loc cu aer, iar gazele de ardere rezultate intra in carbonator, unde
are loc reactia directd prezentatd in Ecuatia (8). CO- este trimis la calcinator sub forma de CaCOs, iar
gazele de ardere fara carbon pardsesc carbonatorul. In calcinator, are loc descompunerea endotermica a
CaCO; 1napoi in CaO si CO, cu ajutorul energiei furnizate de un proces de oxi-combustie. Astfel, se obtine

un flux de CO; pur, pregatit pentru stocare sau utilizare Tn alte procese [49].
CO, + Ca0 2 CaCO0; AHYyq = —183 kJ -mol™t  (8)

Procesul CaL se realizeaza, in general, folosind un sistem cu pat fluidizat dublu pentru a promova
contactul dintre sorbent si fluxurile de gaz. Urmatoarele reactii au loc intr-un sistem CalL cu o unitate
SEWGS pentru producerea de hidrogen:

e reactor de carbonatare si SEWGS,

CO + H,0 + Ca0 2 CaCO; + H, AHYyg = —219 kJ - mol™? 9)

e reactor de calcinare,

CaC0z 2 Ca0 + CO, AHY9g = +183 kj -mol~*  (10)

Coal Air Air

I l

Combustor Air sepa.ration N
unit 2 2
Flue o, Coal
gas l
caco,
—> ; :
Carbonator Calciner/oxy-coal
- combustor
CaO
CO, free
flue gas Compression

CO, for storage
or utilization

Figura 6. Reprezentarea schematica a unui proces CaL in configuratie post-combustie [49]

Rationamentul din spatele utilizarii oxi-combustiei pentru a furniza energie pentru descompunerea
CaCOs (Ecuatia (10)) este evitarea N in fluxul de CO,. ASU utilizat pentru a furniza oxigenul adauga

penalizéri energetice procesului, dar o parte din penalizari pot fi compensate prin recuperarea energiei din
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cadrul procesului, folosind temperaturile ridicate observate in reactoare (adica 650°C si 950°C in carbonator
si, respectiv, calcinator) [50].

In afara de productia de energie, tehnologiile CL demonstreaza un mare potential si in ceea ce priveste
productia de hidrogen cu indepartare intrinseca a COs.

Procesul de reformare cu adsorbtia dioxidului de carbon (SER) adapteaza reformarea conventionala a
metanului cu vapori de apa (SMR) prin adaugarea unei reactii de carbonatare la reactiile de reformare si
WGS intélnite in procesul standard de reformare. in acest fel, sectiunea de purificare a H, este simplificata
prin combinarea productiei de hidrogen si a captarii CO; intr-o singura unitate, reactorul de conversie si
catalizatorii sunt indepartati, se reduc conditiile de operare, ceea ce duce la posibilitatea utilizarii unor
materiale mai putin costisitoare, depunerea carbonului este redusa in reactorul de reformare, necesarul total
de energie este redus si se obtine un flux CO> de inalta puritate, pregatit pentru stocare sau utilizare n alte
aplicatii [51].

Figura 7 prezinta cele doud reactoare CFB interconectate utilizate in cadrul SER. Reactorul de
reformare (si anume carbonatorul) este responsabil cu producerea de H, cu separare intrinsecd a CO>
(Ecuatiile (11) - (13)).

CH, + H,0 2 CO + 3H, AHY9g = + 226 k] -mol™1  (11)
CO + H,0 2 H, + CO, AH2og = —41 k] -mol™*  (12)
CO, + Ca0 2 CaCOy AHY9g = —183 kJ -mol™*  (13)

Dupa cum se poate observa din Ecuatia (11), reactia SMR este endotermica, in timp ce reactiile WGS
(Ecuatia (12)) si de carbonatare (Ecuatia (13)) sunt exotermice. Cuplarea acestor trei reactii in cadrul
reactorului de reformare determina operarea carbonatorului la un regim aproape autotermic. Reactorul de
regenerare (si anume calcinatorul) permite regenerarea sorbentului si produce un flux de CO; de

concentratie ridicatd (Ecuatia (14)).

CaC0;3 2 CO, + Ca0 AH3gg = +183 k] -mol™"  (14)
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Regeneration gas
H, product &
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Regenerated sorbent
(Ca0)
-t
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(carbonator) (calcinator)
Spent sorbent R .
(Caco,) egeneration
- --§—— €hergy
Natural gas
& Regeneration gas
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Figura 7. Reprezentarea schematici a procesului SER cu sorbent pe bazi de Ca

Procesul CLH [52], care utilizeaza configuratia cu trei reactoare prezentatd in Figura 8, se bazeaza pe
capacitatea OC pe baza de Fe de a fi supus oxidarii cu vapori de apa si de a genera hidrogen. Rezultatul
este H> de puritate foarte ridicata si captarea intrinsecd a CO; fara a utiliza reactoare WGS sau unitati PSA
pentru purificarea gazelor [52]. Ecuatiile (15) - (17) descriu reactiile care au loc in interiorul reactorului de
combustibil, prima etapa a procesului, in care OC pe bazd de Fe reactioneazd cu combustibilul (adica

metanul) pentru a rezulta un flux de CO- si H20, care poate fi condensat pentru a obtine CO; pur.

12Fe,05 + CH, 2 8Fe;0, + CO, + 2H,0 AHYyg = +230 k] -mol™*  (15)
4Fe;0, + CH, 2 12Fe0 + CO, + 2H,0 AHYyg = +420 k] -mol™*  (16)
4Fe0 + CH, 2 4Fe + CO, + 2H,0 AHYgg = +278 k] -mol™*  (17)

Tn a doua etapa, generarea de hidrogen are loc Tn reactorul cu abur prin adiugarea vaporilor de apa in

exces pentru a determina oxidarea partiala a OC pe baza de Fe (Ecuatiile (18) si (19)).

Fe + H,0 2 FeO + H, AH9g = =28 k] -mol™"  (18)

3Fe0 + H,0 2 Fe;0, + H, AH29g = —63 k] -mol™  (19)

Datorita constrangerilor termodinamice, este necesar un reactor cu aer pentru a realiza oxidarea
completi a Fes04 Tn Fe,03 folosind aer (Ecuatia (20)) in a treia etapd a procesului. In plus, reactorul cu aer

contribuie la echilibrul termic, rezultdnd un proces autotermic global.
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2Fe;0,+1/20, 2 3Fe,04 AHY9g = =258 k] -mol™*  (20)
H,0 + cozT
Fuel
reactor

N, +0 H
27 Fe,0; FeO/Fe ? ’

Air FueIT Steam

reactor reactor

|~}

Fe;0,
Air T H,0

Figura 8. Reprezentarea schematici a procesului CLH cu OC pe bazi de Fe

Capitolul 4 studiaza tehnologiile de tip ciclu chimic implementate la scara mica (de exemplu, reactor

si particule OC), precum si diverse configuratii CL aplicate la o instalatie la scard industriala.
1.4. Scopul si obiectivele

Scopul tezei este de a investiga diferite procese gaz-solide aplicate la sistemele de conversie a energiei
cu captarea carbonului. Tehnologiile de captare a carbonului combinate cu unititile de producere a
hidrogenului pe baza de combustibili fosili ar putea reprezenta un pas important spre reducerea emisiilor

Tn ultimii ani, hidrogenul a devenit una dintre cele mai interesante directii in domeniul energiei la nivel
mondial [53]. Hidrogenul este un vector energetic de viitor, considerat unul dintre cei mai promitatori
combustibili curati pentru a inlocui combustibilii fosili, datorita faptului ca nu produce emisii de GES atunci
cand este utilizat intr-o celula de combustie pentru a genera electricitate, ci doar vapori de apa, fiind, de
asemenea, durabil, netoxic si ecologic [54]. La fel ca si in cazul energiei electrice, productia de hidrogen
poate fi realizata prin utilizarea surselor de energie primara, atat regenerabile (de exemplu, eoliand, solara,
biomasa, geotermala si apa curgatoare), cat si neregenerabila (de exemplu, petrol, gaze naturale, carbune si
surse nucleare), sau surse de energie secundara [55]. Tn plus, hidrogenul poate fi utilizat direct in diferite
procese industriale sau poate fi stocat ca si combustibil, ceea ce face ca transformarea energiei in gaz (adica

hidrogen) sa fie extrem de atractiva in perioadele de productie excedentara de energie electrica [56].
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Se anticipeaza ca hidrogenul va contribui in mod semnificativ la decarbonizarea caldurii industriale de
inalta temperaturd, prin Inlocuirea consumului mare de combustibil fosil in urma modificarii sistemelor de
ardere pentru a face fata caracteristicilor specifice de combustie ale hidrogenului.

Péna in 2021, combustibilul pe baza de hidrogen cu emisii scdzute a avut aplicatii limitate, dar are un
potential considerabil de a inlocui combustibilii pe baza de hidrocarburi in vehiculele de transport rutier
greu si pe distante lungi (de exemplu, autobuze, camioane) si in nave. in cele din urma, hidrogenul poate
oferi flexibilitate sistemelor energetice, devenind un mediu de stocare pentru producerea de energie
electrica [57].

Cea mai mare parte a hidrogenului produs Th 2020 (a se vedea Figura 9 pentru surse), 70 Mt de hidrogen
pur si 120 Mt de hidrogen total (incluzand gazele de sinteza), a fost utilizatd in rafindriile de petrol si n
industria chimica. Ponderea hidrogenului produs in prezent in 2020 din carbune, prin gazeificare, si din gaz
natural, prin SMR, este de 98%, ambele procese emitand cantitati considerabile de CO in situatia in care
nu sunt captate [58]. In afard de productia de hidrogen din combustibili fosili cu CCS, cealalti cale de
producere a hidrogenului cu emisii reduse de dioxid de carbon este electroliza apei alimentata de surse

regenerabile, care reprezintd in prezent 0,3%.

@ METHANE (PURE H:) METHANE (PURE Hz)
@ METHANE OR CoAL (SYNGAS) o LT EE T L (SYNGAS)
@ COAL (PURE Hz) WITH CCS (0.4%)

CHLOR-ALKALI BI-PRODUCT

{PURE H2) (1.9%) RENEWABLE ELECTROLYSIS

(PURE H2) {0.3%)

@ COAL/COKE (PURE Hz)
WITH CCS (0.1%)

Figura 9. Procentul de productie globali de hidrogen din diferite surse [13]

Tn prezent, cea mai mare parte a productiei de hidrogen se realizeaza prin intermediul carbunelui si al
gazului in sisteme fara captare CO>, care emit aproximativ 830 Mtpa de CO,, dupa cum a raportat IEA in
2019 [57]. Aproximativ 0,7% din productia totald de hidrogen provine din surse regenerabile prin
electroliza si instalatii de combustibili fosili echipate cu CCS [59]. Prin urmare, atingerea obiectivului de
emisii net-zero de CO; pana in 2050 va necesita eforturi considerabile pentru retehnologizarea unitatilor
existente pentru captarea CO2, precum si pentru implementarea de noi instalatii CCS.

Alternativele de producere a hidrogenului prin gazeificarea carbunelui si SMR cu CCS indica un cost

semnificativ mai mic decat divizarea apei (adica electroliza) din surse regenerabile. IRENA [54] a raportat
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ca, pana 1n 2050, productia de hidrogen din surse regenerabile ar trebui sa devina competitiva din punct de
vedere al costurilor fata de productia prin gazeificarea carbunelui si SMR cu CCS.

SMR este consideratd o tehnologie matura si este principala metoda prin care se produce hidrogen,
utilizdnd reactia dintre metan si vapori de apa la temperaturi ridicate. Ulterior, un reactor de conversie
permite transformarea monoxidului de carbon rezultat in mai mult hidrogen prin reactia cu vapori de apa
prin intermediul reactiei WGS.

Tn plus, combinarea reactiei WGS cu procesul de adsorbtie a CO, duce la o tehnologie de pre-combustie
cunoscutd sub numele de SEWGS. In prezent, SEWGS este o tehnologie in curs de dezvoltare cu un
potential foarte ridicat de reducere a emisiilor industriale de CO2, dupa cum au demonstrat Manzolini et al.
[60] care au raportat ca, in contextul integrarii intr-o uzind siderurgica pentru producerea de energie
electrica, SEWGS a depasit performantele procesului de absorbtie chimica a CO; pe bazd de amine,
considerat etalonul tehnologiei de captare a carbonului.

O alta solutie promitatoare pentru atingerea neutralitatii emisiilor de dioxid de carbon pana in 2050 este
CLC, care permite utilizarea Tn continuare a combustibililor fosili prin generarea de energie cu emisii
scazute de GES. CLC, care este incé in curs de dezvoltare, este promitatoare atit pentru centralele electrice,
cat si pentru operatiunile industriale, deoarece permite arderea combustibililor fosili cu captarea inerentd a
CO,, ceea ce duce la o reducere directa a penalizarilor energetice impuse de integrarea tehnologiei de
captare CO,, care sunt de obicei intalnite Tn alte tehnologii de captare [61].

Tn acest scop, cele trei procese evaluate in aceasta lucrare sunt WGS, SEWGS si tehnologiile de tip
ciclu chimic.

In urma unei analize aprofundate a literaturii de specialitate pentru a intelege stadiul cercetirilor privind
procesele mentionate mai Sus, S-a efectuat o investigatie amanuntita prin intermediul proiectarii de flux
tehnologic, modelarii si simularii, precum si a aspectelor de integrare tehnice si termice, in scopul
intensificarii procesului, al imbunatatirii performantelor procesului sau al extragerii de date utile pentru a

fi utilizate In trecerea la o scard mai mare a procesului.
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2. Metodologia utilizata
2.1. Modelarea si simularea reactoarelor gaz-solid

Programele software utilizate in aceasta lucrare pentru dezvoltarea modelelor matematice complexe ale

reactoarelor pentru conversia energiei au fost MATLAB/Simulink si COMSOL Multiphysics.

2.1.1. MATLAB/Simulink

MATLAB si Simulink sunt utilizate in mod obignuit impreuna pentru a combina programarea textuala
si grafica in proiectarea sistemului dorit, permitand incorporarea in modele a algoritmilor scrisi in
MATLARB si exportul rezultatelor simularii in MATLAB pentru analize ulterioare. Codul de programare
poate fi scris in MATLAB si adaugat intr-un bloc Simulink pentru a fi utilizat in mediul de simulare alaturi
de blocurile de baza disponibile in biblioteca digitala Simulink [62].

In aceasti lucrare, blocul de functii S disponibil in Simulink a fost utilizat pentru a simula modele
dinamice construite cu ajutorul MATLAB pentru a defini caracteristicile blocului de functii S si ecuatiile
diferentiale. Functiile S (adica functiile de sistem) reprezintd o metoda avansata prin care se pot extinde
mediul Simulink si capacititile sale. Mai exact, o functie S reprezinta descrierea prin intermediul limbajului
de programare a blocului Simulink scris in MATLAB. Modul in care functioneaza functiile S consta in
definirea modului in care blocul se comportd in timpul diferitelor etape ale simularii (adica initializare,
actualizare, derivate, iesiri si terminare). Metodele sunt invocate de programul de simulare pentru a finaliza
sarcini specifice in timpul fiecarei etape de simulare. Este necesara o intelegere fundamentala a relatiilor
matematice observate intre intrarile, iegirile si starile blocului, precum si a modului in care Simulink
simuleazd modelele (adica etapele de simulare) [63].

Blocul Simulink (asa cum se vede in Figura 10) este alcatuit din seturi de intrari, stari, parametri si
iesiri, reprezentate matematic in Ecuatiile (21) - (23). Iesirile sunt functii ale intrarilor, parametrilor, starilor

si timpului de simulare [64].

u X ¥
(input}) {states) {output)

Figura 10. Reprezentarea de bazi a unui bloc Simulink
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y = folt,x,u) (Output)  (21)
x. = fq(t, x,u) (Derivative) (22)
Xap,, = fult,x,0) (Update) (23)

unde x este suma dintre Xc si Xq.

2.1.2. COMSOL Multiphysics

COMSOL Multiphysics este un mediu de simulare utilizat pentru a construi si rezolva modele Tn toate
domeniile de inginerie si cercetare stiintificd. Numeroase aplicatii din lumea reald necesita cuplari
simultane ale fenomenelor fizice, care pot fi reprezentate intr-un sistem de ecuatii cu derivate partiale
(PDE). PDE-urile sunt clasa de ecuatii utilizate in mod obisnuit in stiinta si inginerie pentru a descrie toate
fenomenele prezente in lumea fizica si reprezintd fundamentul pentru modelarea matematicd complexa.
Pentru majoritatea problemelor din lumea reald, nu se pot obtine solutiile ecuatiilor cu derivate partiale sau
sistemelor pe cale analitica. Prin urmare, este necesar sa se discretizeze PDE continue cu Sisteme de ecuatii
algebrice si sa se utilizeze metode de rezolvare numerica pentru a aproxima solutiile in puncte discrete din
domeniu. COMSOL utilizeaza metoda elementelor finite (FEM) pentru a calcula aproximarile [65].

in functie de problema in cauz, se va utiliza 0 modalitate de rezolvare directa sau iterativa pentru a
estima eficient solutia sistemulului de ecuatii, mentinand un echilibru intre performanta si robustete.
Tehnicile de rezolvare directa sunt utile pentru probleme mai mici, cu mai putine grade de libertate, in timp
ce rezolvarea iterativa este mai eficienta pentru modelele mai mari.

COMSOL permite tranzitia de la modelele obisnuite cu un singur fenomen fizic si le transforma cu
usurintd in modele multifizice capabile sd rezolve simultan mai multe fenomene cuplate folosind studii
stationare sau dinamice, si liniare sau neliniare.

In timpul rezolvirii modelului, software-ul asambleazi si rezolva setul de ecuatii de bazi care
reprezintd intregul model, utilizdnd o varietate de instrumente numerice avansate care tin cont de controlul
erorilor si de rafinarea adaptiva a retelei de discretizare, dacé este activatd. Dupa ce modelul converge si
rezultatele simularii sunt disponibile, COMSOL ofera instrumentele de postprocesare si vizualizare
necesare pentru a evalua solutia si a prezenta rezultatele intr-un mod clar [65].

Un studiu de convergenta a retelei de discretizare confirma faptul ca modelul FEM s-a indreptat catre
o solutie precisa. Procesul implica reducerea dimensiunii elementelor si evaluarea efectelor asupra preciziei
solutieci. O metodd formald utilizatd pentru a estima convergenta retelei de discretizare constd in

reprezentarea grafica a unei variabile de importanta critica in functie de densitatea retelei. Dupa cel putin
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trei simulari, curba rezultatd poate fi utilizatd pentru a stabili dacd s-a atins convergenta retelei de
discretizare sau daca este necesara o rafinare suplimentara a retelei.

Procesul de rafinare a retelei, necesar pentru a stabili convergenta retelei de discretizare, reprezinta
etapa finald iTn modelarea FEM. Existd mai multe tehnici de rafinare utilizate in mod obisnuit, in functie de
problema specifica, de geometria fizicd si de experienta utilizatorului FEM.

In aceastd lucrare, s-a utilizat COMSOL Multiphysics pentru a dezvolta mai multe modele pentru
calculul dinamicii fluidelor (CFD) complexe in una, doua si trei dimensiuni spatiale, luand in considerare
transferul de masa, caldura si impuls, pentru a fi simulate in regim dinamic cu scopul de a investiga diverse

sisteme gaz-solide la diferite ordine de marime, cum ar fi la scara macro si micro.

2.2. Proiectarea si simularea fluxurilor tehnologice

2.2.1. CHEMCAD

Software-ul de simulare a procesului utilizat in aceasta lucrare pentru proiectarea, dezvoltarea, analiza
si optimizarea proceselor propuse a fost ChemCAD, un simulator comercial de procese chimice dezvoltat
de Chemstations. Avantajul utilizarii ChemCAD ca mediu de simulare a proceselor chimice constd in
accesul la biblioteci digitale mari de date termodinamice si operatii unitare frecvent intalnite, permitand
simularea fara probleme a proceselor chimice existente intr-o mare varietate de industrii, de la productia si
rafinarea petrolului si a gazelor naturale pana la prelucrarea gazelor, produse farmaceutice, biocombustibili
si fabricarea de echipamente de proces. In plus, software-ul prezinti adaptabilitate si flexibilitate, permitand
personalizarea substantelor chimice, a termodinamicii, a operatiilor unitare, a calculelor si a raportarilor.
ChemCAD este capabil sa modeleze toate tipurile de procese, cum ar fi cele discontinue, semicontinue si
continue, si poate rula simulari ale sistemelor Tn regim stationar si dinamic [66].

Lucrarea actuala a utilizat ChemCAD pentru a proiecta fluxuri pentru sisteme complexe gaz-solid si
pentru a rula simuldri in regim stationar pentru a obtine bilanturi de masa si energie care sa fie utilizate in

evaludrile tehnico-economice.

2.3. Evaluare tehnica

Analiza tehnica este esentiald pentru a evalua performanta si potentialul unui proces. O modalitate de
masurare a performantei sunt indicatorii cheie de performanta (KPI). KPI permit o comparatie directa a
unor procese similare In ceea ce priveste performanta. Bilanturile de masa si energie sunt obtinute din

software-ul de modelare a fluxului de proces (si anume ChemCAD) si sunt utilizate pentru a calcula KPI.
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Urmatorii KPI sunt utilizati pentru a stabili estimarile de performanta in sistemele de conversie a energiei
cu si fara captarea carbonului:
o Eficientele energetice bruta si neta sunt calculate prin impartirea puterii de iesire brute si, respectiv,

nete, la puterea de intrare, astfel, pentru eficienta energetica bruta,

P
gross
=95 __ 1009
T'gTOSS mf . LHVf A) (24)

unde Pgross este puterea electrica bruta de iesire, 7 este debitul masic al combustibilului si LHV; este puterea

calorica neta a combustibilului, iar pentru eficienta energetica neta,

Mnet = _ Free 100% (25)
iy - LHV;

unde Pret este puterea electricd neta de iesire;
e Rata de captare a carbonului (CCR) se calculeaza ca raport intre fluxul molar de CO; captat si

fluxul molar de carbon din materia prima (Ecuatia (26)),

FCO captured
CCR = 7P

-100% (26)

Ffeedstock carbon

e Rata emisiilor specifice de CO; se calculeaza prin luarea in considerare a fluxului masic de CO>

emis pentru fiecare MW de putere netd generata (Ecuatia (27)),

mCOZ,emitted

CO0, specific emissionrate = (27)

Pnet

unde Meg, qnines €St debitul masic al emisiilor de COz;

e Consumul specific de energie primara pentru CO; evitat (SPECCA) este calculat prin luarea in
considerare a eficientei energetice nete si a emisiilor de CO> pentru conceptele cu si farda CCS
(Ecuatia (28)),

3600( L _ 1 )
Nnet nnet,ref

SPECCA = (28)

ECOZ,ref - ECOZ
unde 77netrer este eficienta electricd netd a sistemului de referintd fard CCS, E., . este rata specificd de

emisie de CO; a sistemului de referinté fard CCS si E¢, ¢ este rata specificd de emisie de CO2 a sistemului

ef
investigat.
Unele concepte iau in considerare producerea de vectori de energie pe langa energia electrica, de

exemplu hidrogenul. Estimarea eficientei productiei de hidrogen se poate face in mod similar cu estimarea
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eficientei energiei electrice, prezentatd in Ecuatia (24), inlocuind productia de energie electrica cu productia
de hidrogen. Eficienta productiei de hidrogen, utilizatd pentru a estima KPI legati de cogenerare, a fost
calculatd cu ajutorul Ecuatiei (29). Pentru conceptele in care se genereaza atat energie electrica, cat si
hidrogen, se poate determina o eficientd energeticd cumulativa ca suma a eficientelor celor doua iesiri de

energie (Ecuatia (30)).

Hydrogen thermal output [MW;]

T]HZ * 100% (29)

~ Thermal energy of used fuel (coal) [MW,]

Neumulative = Mnet T NH, (30)

Consumul de energie auxiliara (APC) este un alt KPI util, deoarece o parte din energia generata in
centrala electrica este consumatd de diferite auxiliare (de exemplu, functionarea diferitelor procese si
echipamente) si este responsabild pentru addugarea unei penalizari de eficientd la centralele electrice
echipate cu CCS, n principal din cauza proceselor energointensive din cadrul sistemului de captare a
carbonului (de exemplu, in principal comprimarea CO,). Astfel, se doreste o reducere a APC pentru a
imbunatati eficienta generald a sistemului si a reduce costurile centralei electrice. APC este legat de

productia neta de energie si de productia bruta de energie prin Ecuatia (31):

Ppet = Rgross — APC (31)

2.4, Integrare termica

Integrarea termica este esentiald pentru imbunatatirea eficientei energetice si pentru reducerea
costurilor de operare in aplicatiile legate de energie, cum ar fi sistemele de conversie a energiei cu captarea
carbonului. Integrarea caldurii se axeaza pe reducerea utilitatilor calde si reci, datoritd faptului ca energia
termicd contribuie in mod semnificativ la costurile de proces. Prin urmare, atunci cind este fezabila,
aplicarea tehnologiilor de recuperare a céldurii reziduale se va dovedi intotdeauna o alternativa atractiva la
de consumul de energie suplimentara pentru necesarul de incalzire [67].

Un instrument utilizat Tn proiectarea proceselor pentru a determina cerintele minime ale utilitatilor este
analiza pinch (PA). Oportunitatile de recuperare a energiei pot fi identificate prin investigarea unitatilor de
proces individuale sau a intregului sistem. Metodologia sistematica se bazeaza pe diagrama de flux a
procesului, precum si pe bilanturile materiale si termice ale procesului [68]. Pe scurt, sunt introduse
schimbdtoare de cdldura pentru a cupla fluxurile care au nevoie de incélzire cu fluxurile care au nevoie de
racire. Identificarea fluxurilor de proces care au nevoie de incalzire sau racire se realizeaza cu ajutorul

curbelor compozite (CC).
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Modificarea fluxului de entalpie este calculatd cu ajutorul Ecuatiei (32) [69], pe baza temperaturilor de
alimentare si cele dorite ale fluxurilor din cadrul procesului (adica temperaturile fluxurilor inainte si,

respectiv, dupad integrarea energiei).
AH =m-Cp - (Tin — Tour) (32)

unde m este debitul masic al fluxului, Cp este capacitatea termica specifica, Tin este temperatura de intrare
a fluxului si Tout eSte temperatura dorita a fluxului la iesire.
In plus, pe langa schimbirile de caldura sensibild, o contributie semnificativa la schimbarea entalpiei

provine din schimbarile de faza (si anume condensare si evaporare), care poate fi calculata cu Ecuatia (33):
AH=m"- 2 (33)

unde m si A sunt debitul masic si, respectiv, caldura latenta pentru fluxul care sufera condensare sau
evaporare.

Curbele compozite (adica diagramele temperatura-entalpie) pot fi apoi construite separat pentru
fluxurile calde si reci. Segmentele orizontale observate in curbele compozite calde si reci reprezinta caldura

latentd de condensare si, respectiv, de vaporizare.
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3. Investigarea proceselor WGS si SEWGS
3.1 Evaluarea SEWGS cu ajutorul modelarii CFD

Acest capitol se refera la investigarea SEWGS, mai exact la etapa de adsorbtie a procesului. Scopul
cercetdrii a fost acela de a obtine o crestere a productivitatii pentru SEWGS folosind reactoare cu pat
structurat tiparite 3D, spre deosebire de reactoarele conventionale cu pat fix, profitdnd de reducerea
limitarilor transferului de masa si a caderilor de presiune oferite de structurare.

Structurile monolit reprezinta punctul de Tnceput pentru aceasta lucrare, deoarece ofera multe avantaje,
dupa cum s-a explicat mai sus. Noutatea acestei lucrari consta in faptul ca imprimarea 3D permite
producerea unor structuri mai complexe, care nu pot fi obtinute prin metodele de fabricatie traditionale,
odata ce relatiile structura-productivitate sunt bine ntelese si pot fi modelate.

Acest capitol prezintd modelare numerica si simulare sustinute de metode de validare experimentala si
numerica, cu scopul de a investiga reactoarele cu pat fix si monolit utilizate in SEWGS in ceea ce priveste
performanta si de a oferi o perspectiva asupra eficientei sporite a transferului de masa oferite de reactorul
cu pat structurat. Tn acest scop, au fost dezvoltate mai multe modele CFD cu ajutorul COMSOL
Multiphysics.

Urmatoarele modele CFD au fost dezvoltate pentru a studia un reactor monolit cu canale
dreptunghiulare:

e Modelul de reactor cu pat fix 1D a fost initial necesar pentru validarea indirectd a modelului de
reactor monolit cu canale drepte, deoarece nu erau disponibile date experimentale care sa permita
validarea modelului;

e Modelul de reactor cu pat structurat 2D cu canale drepte;

e Modele de reactor cu pat structurat 2D cu diferite configuratii de canale pentru a evalua efectele
transferului de masa legate de geometrie.

Pentru a evalua Tn mod corespunzator eficienta transferului de masa pentru fiecare geometrie specifica,
fractia molara relativa de CO: a fost reprezentata grafic in functie de timpul relativ (Figura 11). Geometria
conicd cu o intrare cu diametru redus a prezentat cea mai abrupta curba de strapungere, ceea ce indica faptul
ca patul a fost utilizat mai eficient. Una dintre explicatii ar fi ca fluxul rece cu care este alimentat reactorul
a scazut temperatura sorbentului la care a avut loc initial adsorbtia, astfel creste capacitatea de adsorbtie
CO, a materialului. In cazul conului cu o intrare mai mici, portiunea din apropierea intrarii in canal avea
cea mai mare cantitate de masa de adsorbant dintre toate geometriile studiate, ceea ce inseamna ca efectul

transferului de céldura asupra capacititii de adsorbtie a fost cel mai semnificativ.
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Figura 11. Fractia molaria CO; la iesirea din reactor in raport cu fractia molara de alimentare Tn

functie de timpul relativ calculat de modelele CFD de reactor monolit pentru diferite geometrii

Analizand rezultatele simularii modelelor 2D dezvoltate pentru adsorbtia in canale de geometrii diferite

in ceea ce priveste rezistenta la transferul de masa, se pot constata urmatoarele:

Prezenta WGS a condus la o patrundere mai rapida datoritd formarii de CO,, cu toate acestea,
curbele de strapungere rezultate s-au suprapus complet, ceea ce inseamna ca transferul de masa in
contextul adsorbtiei poate fi analizat folosind modele fara a lua in considerare reactia WGS;

Desi comparatia dintre geometrii a luat in considerare aceeasi masa de adsorbant, valorile de
incarcare si timpii de strapungere nu au fost identici pentru diferitele geometrii, in principal din
cauza diferentelor de transfer de caldura induse de fiecare geometrie in parte;

Profilurile curbelor de strapungere si zonele de transfer de masa au indicat ca geometria in forma
de con cu o sectiune de intrare mai mica a prezentat cea mai eficienta utilizare a adsorbantului, cele
mai mari rate de transfer si cea mai mica rezistenta la transferul de masa, urmata de geometriile in
forma de dreptunghi si zigzag;

S-ainregistrat o difuzie mai buna a CO> si H>0O indusa de curgerea locala, datorita traseului complex
de curgere si amestecului mai mare al gazului Tn cazul configuratiilor zigzag, ceea ce a crescut
concentratia acestor componente la interfata gaz-solid si, de asemenea, a imbunatatit procesul de
adsorbtie. O abordare interesantd ar putea fi aceea de a avea o masid de adsorbant mai mare in
apropierea intrarii, utilizand in acelasi timp o configuratie 1n zigzag pentru restul geometriei;
Caderea de presiune a fost mai mica pentru modelele cu pat structurat in comparatie cu caderea de

presiune estimata pentru patul fix;

26



UNIVERSITATEA
BABES-BULYA[ Rezumat

Investigarea proceselor WGS si SEWGS

e Raportul dintre dimensiunile canalelor si masa absorbantului a fost semnificativ si ar putea fi o

limitare importanta pentru capacitatea de adsorbtie n reactorul monolit.

Pentru a evalua forma transversala a canalului monolit (de exemplu, circular, patrat si hexagonal),
precum si pentru a investiga ce dimensiuni spatiale (de exemplu, 2D, 3D) ofera rezultate mai precise in
ceea ce priveste timpii de strapungere calculati de model, au fost dezvoltate urmatoarele modele CFD:

e Comparatie 2D vs. 3D a modelelor cu un singur canal pentru evaluarea geometriei.

Curbele de strapungere a CO; calculate de toate modelele 2D si 3D pot fi observate in Figura 12.
Deoarece masa de material adsorbant a fost aceeasi pentru modelele 3D, timpii de strapungere ar trebui sa
fie similari. Diferentele geometrice dintre modelele 2D au fost extrem de mici, deoarece geometriile 2D au
fost reprezentate printr-o sectiune transversala a geometriilor 3D; prin urmare, timpii de strapungere ar

trebui sa fie, de asemenea, identici.
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Figura 12. Curbele de strapungere a CO; calculate de modelele CFD

Rezultatele aratd ca diferentele dintre modelele 3D si modelele 2D simplificate sunt semnificative in
ceea ce priveste timpul de strapungere, dar si in ceea ce priveste resursele de calcul necesare. Pentru
modelele 3D, timpul de strapungere calculat este de aproximativ 140 s, iar pentru modelele cu geometrie
simplificatd este de aproximativ 100 s, datoritd faptului cd volumul/masa monolitului adsorbant in
geometria 2D simplificatd nu au putut fi corect definite si nu s-a luat in considerare forma reala a structurii,
ceea ce a condus la valori caracteristice diferite ale fenomenelor luate Tn considerare (viteze de curgere,
caderi de presiune, rate de dispersie si difuzie). Explicatia aditionala legata de diferentele dintre profilele
de viteza simulate provine din lipsa vectorului de viteza in a treia axa de coordonate pentru modelele 2D.

Trecerea de la 2D la 3D Tn scopul unei precizii superioare, precum si posibilitatea de validare directa

prin utilizarea structurilor tiparite 3D la scara de banc, au condus la dezvoltarea urmatoarelor modele CFD:
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e Model de reactor 3D cu pat structurat la scard de banc, cu canale hexagonale drepte, validat cu
ajutorul unor masuratori de strapungere experimentale folosind structuri tiparite 3D;
e Modele de reactor cu pat structurat 3D cu diferite configuratii de canale in zigzag pentru a investiga
efectele de transfer de masa legate de geometrie;
o Modelul multidimensional de reactor in strat fix, validat cu ajutorul datelor experimentale;
e Model de reactor cu pat structurat 3D la scara de laborator cu canale hexagonale drepte pentru a
permite o comparatie a ratei de transfer de masa cu configuratia validata a reactorului n strat fix.
Figura 13 compara curbele de strapungere normalizate calculate de modelele de canal drept si de canal
in zigzag la trei debite diferite. Configuratia In zig-zag a prezentat o curba de strapungere mai ascutitd
pentru toate debitele luate in considerare, efectul asupra eficientei transferului de masa crescand la debite

mai mari, ceea ce este de asteptat, deoarece se observa un grad mai mare de amestecare la valori Reynolds

mai mari.
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Figura 13. Curbe normalizate de striapungere a CO. pentru canalul in zig-zag (a) fata de canalul

drept, prevazute de modelul monolit la scara de banc la diferite debite si presiune atmosferica.

In plus, cele trei configuratii diferite ale canalelor in zigzag au fost evaluate in ceea ce priveste utilizarea
patului. Toate configuratiile de canale in zigzag au prezentat rate de transfer de masa mai mari in comparatie
cu reactorul cu pat structurat cu canale drepte. Tn urma unei tranzitii a modelului la scara de banc catre un
model la scara de laborator, s-a realizat o comparatie intre reactoarele cu pat fix si monolit, urmarind in

special eficienta transferului de masa.
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Figura 14 prezinta curbele experimentale si cele calculate de strapungere pentru configuratia cu pat fix,
precum si curba de strapungere calculata de modelul monolit pentru un debit de 25 NL-min™. Concentratia
de CO; a fost reprezentati grafic in functie de timp. In cazul seturilor de date pentru reactorul in strat fix,
profilurile curbelor au fost asemanatoare, cu o strapungere care incepe in aproximativ acelasi moment n
ambele cazuri. Un punct de strapungere a fost considerat la o concentratie relativa (adica fractia dintre
concentratia de iesire si cea de intrare) de 0,5, iar timpii de strapungere calculati in acest punct de modelele
cu pat fix si monolit au fost in concordanta cu timpul experimental (a se vedea Tn adnotarea din Figura 14),
ceea ce era de asteptat, deoarece masa absorbantului a fost identica in toate cazurile. Se poate observa ca
transferul de masa a fost mai lent in cazul configuratiei cu pat fix, deoarece curbele de strapungere nu au
fost la fel de ascutite ca si curba de strapungere calculata de modelul cu monolit. Sorbentul a fost utilizat Tn
intregime in 28,4 minute, in cazul rezultatelor simularii modelului monolit, fata de 35 de minute, valoare
calculata de modelul de reactor in strat fix, ceea ce indica o crestere a performantei de 23,23% atunci cand
se ia in considerare SEWGS folosind o configuratie cu pat structurat. In plus, zona de transfer de masi
calculata de modelul monolit a fost mai scurta in comparatie cu zona de transfer de masa corespunzatoare

modelului cu pat fix, ceea ce indica o utilizare mai eficienta a patului.
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Figura 14. Curbele experimentale (albastru) si simulate (verde) de striapungere a CO; pentru cazul

reactorului cu pat fix si curba simulati (rosu) de strapungere a CO2 pentru reactorul monolit

29



UNIVERSITATEA
BABES-BULYA[ Rezumat

Investigarea proceselor WGS si SEWGS

3.2. Diferite configuratii WGS pentru o centrala IGCC cu captare de CO»

Acest capitol evalueaza conversia WGS (Ecuatia (3)) a gazului de sinteza prin diferite configuratii
[70,71]. Investigatia este orientatd spre evaluarea configuratiilor de proces pe baza principalilor indicatori
de performanta ai instalatiei (de exemplu, eficienta energetica globala, consumurile de energie auxiliara,
rata de captare a carbonului, emisiile specifice de CO>) a diferitelor modele conceptuale WGS. Optiunile
de proces WGS evaluate sunt urmatoarele:

e conversia catalitica conventionala utilizand 2-3 reactoare in serie;

e ciclul FeL care utilizeaza trei reactoare CFB interconectate;

o ciclul CaL care utilizeaza doua reactoare CFB interconectate, in care se utilizeaza un absorbant pe
baza de calciu pentru a deplasa echilibrul WGS spre dreapta, in functie de reactiile prezentate in
Ecuatiile (9) si (10).

Tabelul 1 prezinta principalii indicatori de performanta ai modelelor IGCC cu captare a carbonului care

au fost evaluate si care sunt utilizate exclusiv pentru producerea de energie electrica.

Tabelul 1. Indicatori de performanta globali a instalatiei — doar pentru productia de energie electrica

Datele principale ale centralei Unitate Cazul 1 Cazul 2 Cazul 3
Debitul de carbune t-ht 165,00 162,00 225,00
LHV cirbune MJ-kg? 25,353

Energia termica a carbunelui (A) MW 1162,00 1140,88 1584,56
Puterea turbinei cu gaz (M701G2) MW, 334,00 334,00 334,00
Puterea turbinei cu abur MW, 201,25 200,00 411,25
Puterea expandorului MW, 1,01 1,25 1,40
Puterea electrica bruta (B) MW, 536,26 535,25 746,65
Consumuri auxiliare (C) MW, 110,67 95,75 152,82
Puterea electrica netd (D =B - C) MW, 425,59 439,50 593,83
Eficienta bruta (B / A x 100) % 46,15 46,91 47,12
Eficienta neta (D / A x 100) % 36,62 38,562 37,47
Rata de captare a carbonului % 90,00 99,00 96,00
Emisiile specifice CO> kg-MWh,? 83,24 4,10 33,50
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Cazurile de tip ciclu chimic (FeL si CaL) la temperaturi ridicate au o eficienta neta globala superioara
(cu aproximativ 0,9 puncte - 1,9 puncte) si o ratd de captare a carbonului ridicatd (90% fata de 96% - 99%)
fata de conversia catalitica WGS conventionald cuplata cu absorbtia reactiva gaz-lichid pentru captarea
CO:.. Aceste rezultate arata potentialul bun al tehnologiei de tip ciclu chimic, capabila sa transforme energia
gazului de sinteza intr-un purtator de energie decarbonizat, hidrogenul, si sa capteze carbonul din gazul de
sinteza, pentru a inlocui 1n viitor tehnologiile conventionale, cum ar fi conversia catalitici WGS si absorbtia
gaz-lichid.

Consumul de energie auxiliara al unitatii de captare a carbonului este un factor de o importanta majora
in orice proiect de captare, utilizare si stocare a carbonului (CCUS). In aceasta privinti, sistemele reactive
gaz-lichid prezinta un dezavantaj evident, asa cum este exemplificat aici de sistemul bazat pe MDEA, din
cauza sarcinii termice semnificative necesare pentru regenerarea solventului de aproximativ 3 MJ-kg* COs.
Pentru a evalua consumul de energie auxiliara pentru captarea CO> utilizand o abordare holistica, SPECCA
a fost calculat utilizand Ecuatia (28) [72].

Pentru cazul de referinta al unei centrale electrice IGCC fara captare, au fost utilizate referinte
bibliografice, cum ar fi rapoartele Agentiei Internationale pentru Energie - Programul de cercetare si
dezvoltare in domeniul gazelor cu efect de sera (IEAGHGQG) si ale Laboratorului National de Tehnologie
Energeticda (NETL) [73,74]. Au fost calculate valorile SPECCA pentru conceptele investigate (Cazurile 1-
3), rezultand 2,75 MJ-kg?, 1,88 MJ-kg* si, respectiv, 2,36 MJ-kg™. Dupa cum a aratat si indicatorul
SPECCA, sistemele reactive gaz-solid (ciclurile FeL si Cal) au consumuri energetice mai mici pentru
captarea CO; decét sistemul reactiv gaz-lichid.

O caracteristica importantd a instalatiilor de gazeificare cuplate cu captarea CO; Thainte de ardere,
valabila pentru toate conceptele investigate, este capacitatea de cogenerare a hidrogenului si a energiei
electrice [75-77]. Aceste instalatii pot genera, in functie de cererea instantanee de energie din retea, fie
numai energie electrica in perioadele de varf, fie hidrogen si energie in perioadele tranzitorii, fie numai
hidrogen pentru stocarea energiei, atunci cand necesarul de energie electrica este redus. Aceasta flexibilitate
operationald poate fi obtinutd printr-o procedurd simpld de reducere treptatd a turbinei cu gaz pentru a
elibera un flux de hidrogen pentru purificare, urmata de stocarea energiei. Pentru a ilustra capacitatea de
cogenerare a hidrogenului si a energiei electrice, Tabelul 2 prezinta variatia indicatorilor de performanta in

functie de hidrogenul produs in intervalul 0 MW - 200 MWy, pentru Cazul 2.

Tabelul 2. Indicatori de performanta a instalatiei - cogenerare de hidrogen si energie electrica

Datele principale ale centralei Unitate Putere Putere si hidrogen
Debitul de carbune t-ht 162,00
LHV carbune MJ-kg! 25,353
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Energia termica a carbunelui (A) MW, 1140,88

Puterea turbinei cu gaz (M701G2) MW, 334,00 294,28 253,10
Puterea turbinei cu abur MW, 200,00 181,01 162,24
Puterea expandorului MW, 1,25 1,20 1,15
Puterea electrica bruta (B) MW, 535,25 476,49 416,49
Productia de hidrogen (C) MWi 0,00 100,00 200,00
Consumuri auxiliare (D) MW, 95,75 94,33 92,84
Puterea electrica netd (E =B - D) MW, 439,50 382,16 323,65
Eficienta neta (E / A x 100) % 38,52 33,49 28,36
Eficienta H, (C/ A x 100) % 0,00 8,76 17,53
Eficienta energeticd cumulata % 38,52 42,25 45,89
Rata de captare a carbonului % 99,00 99,00 99,00
Emisiile specifice CO; kg-MWh' 4,10 3,73 3,44

Dupa cum se poate observa, cogenerarea de hidrogen si energie electrica are o influenta pozitiva asupra
eficientei energetice cumulative a centralei, indicatorul crescand odatd cu productia de hidrogen cu
aproximativ 3,7 puncte de eficienta cumulata neta pentru fiecare 100 MWy, de hidrogen produs. Pot fi
observate si alte schimbari pozitive, cum ar fi o ugoard scddere a consumului de energie auxiliard, cu
aproximativ 1,5 MW, pentru fiecare 100 MW, de hidrogen, si a emisiilor specifice de CO», atunci cand se
ia in considerare energia totald produsi de centrald. in plus fatd de indicatorii de performanta tehnica,
indicatorii economici (de exemplu, investitiile de capital specifice, costurile de exploatare si intretinere,
costurile de evitare a emisiilor de CO,), se imbunatatesc odata cu coproductia de hidrogen [77].

Dupa cum aratd rezultatele, tehnologiile de tip ciclu chimic au demonstrat avantaje semnificative in
comparatie cu conceptul conventional, si anume, o eficienta energetica globald mai mare a instalatiei cu
aproximativ 0,9 puncte de eficientd netd - 1,9 puncte de eficientd netd, o ratd mai mare de captare a
carbonului de 96% - 99% vs. 90% si valori SPECCA mai mici cu aproximativ 0,4 MJ-kg™ - 0,9 MJ-kg™.

Cogenerarea de hidrogen si energie electrica bazata pe un sistem IGCC cu captarea carbonului a avut,
de asemenea, avantaje operationale semnificative: o flexibilitate mai bund a instalatiei, o eficienta globala
(cumulativa) mai mare, cu 3,7 puncte de eficienta energetica neta pentru fiecare 100 MWy, de hidrogen, si

indicatori tehnico-economici mai buni.
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4. Investigarea tehnologiilor de tip ciclu chimic

Au fost elaborate modele matematice complexe pentru a investiga sistemele CLC intr-o configuratie
cu pat fix, spre deosebire de aranjamentul cu pat fluidizat, care este intalnit in mod conventional. OC luat
n considerare pentru toate modelele a fost ilmenitul. Tn MATLAB/Simulink au fost dezvoltate modele
dinamice, care iau in considerare transportul de masa si de caldura, pentru a simula toate cele trei etape
alternative dintr-un proces CLC stationar (adica reducere, oxidare, purjare), combustibilul fiind metanul si,
respectiv, gazul de sinteza.

In plus, modelarea CFD a fost utilizatd pentru a simula etapele de reducere si oxidare cu gaz de sintezi
intr-un proces CLC stationar, prin dezvoltarea unui model multidimensional de reactor cu pat fix n
COMSOL Multiphysics, luand 1n considerare transportul de masa, caldura si impuls. S-a observat o buna
potrivire intre datele experimentale si cele simulate, dupa cum o demonstreaza coeficientii de corelatie
raportati. Ulterior, a fost dezvoltat un model 3D cu o singurd particula pentru a oferi o intelegere
suplimentara in ceea ce priveste influenta proceselor de transfer de masa si caldura asupra ratei de reducere
a unui purtator de oxigen pe baza de fier cu gaz de sinteza.

Tn cele din urma, capitolul evalueazi aspectele esentiale de integrare a masei si a energiei pentru
tehnologiile de tip ciclu chimic si de calciu utilizate pentru captarea CO; Tnainte de ardere intr-o centrala
IGCC. Elementele de integrare a masei si energiei evaluate au fost analizate ca metode esentiale pentru
cresterea randamentului global de conversie a energiei. Modelarea si simularea au fost realizate cu ajutorul

software-ului ChemCAD.

4.1. Modelarea dinamica a CLC a metanului si a gazului de sinteza in reactoare cu

strat fix

Sistemele CLC conventionale sunt proiectate utilizdnd reactoarele cu pat fluidizat, in care OC este
transportat ntr-o bucla intre reactoarele de combustibil si de aer. Capitolul 4.1 prezinta modele matematice
dinamice dezvoltate in MATLAB/Simulink pentru a evalua o configuratie cu pat fix pentru un sistem CLC
cu OC ilmenit stationar. Cele doud modele iau in considerare toate etapele CLC (adica oxidare, reducere,
purjare) si evalueaza reducerea cu metan si, respectiv, cu gaz de sinteza.

Tn Figura 15 se vede o reprezentare grafica a reactorului CLC dinamic care ia in considerare arderea
metanului. OC luat Tn considerare a fost ilmenitul activat, un oxid de fier/titan. In plus, in aceastd lucrare
s-a presupus doar OC pe baza de fier, cu reactiile de oxidare si reducere simplificate. Componenta fericd a

fost Fe»Os, in timp ce cea feroasa a fost reprezentata de FeO. Initial, gazul metan este alimentat in reactorul
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de combustibil, umplut cu particule de ilmenit, unde are loc reducerea OC. Dupa ce oxigenul din purtator
este epuizat, se opreste alimentarea metanului si are loc o etapa de purjare cu un flux de CO; pentru a
elimina metanul care nu a reactionat. Ulterior, un flux de aer intra in reactorul de aer in timpul etapei de
regenerare, in care are loc reactia de oxidare. In cele din urma, dupd ce OC pe baza de fier este regenerat,
este necesard o altad etapa de purjare cu CO2 pentru a elimina oxigenul care nu a reactionat si pentru a asigura
o mai buna utilizare a caldurii produse in timpul oxidarii. OC sufera cicluri repetate de conversie pana cand

se observa o inactivitate a solidului.

— CH,—

CH4 reduction step HZO, COz
reduction - - [ I ) @ - L J reduction
co l .o.’ .‘." A CH,/O
Wé—»’—» ® o © ®0 o ® ® ® ¢ Y a‘#»
: @ o © ® ¢ @
Air (0,) ®o © 0 g o0 ¢ © N

oxidation oxidation

@® FeO
® Fe203 to FeO
- Fe203

Figura 15. Tn timpul etapei de reducere, CH, reactioneazii cu Fe,Os, lisind in urmi FeO inactiv.
Reactorul CLC parcurge patru etape: reducere, purjare, oxidare si inci o data purjare, inainte de

aincepe un alt ciclu

Natura dinamica a reactorului CLC cu functionarea alternativa a reactoarelor de combustibil si de aer

este evidentiata in Figura 16, care prezinta operarea a trei cicluri complete.
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Figura 16. Debiturile de CHjs si O2 in functie de timp in timpul a trei cicluri complete pentru
reactorul CLC

Ambele modele au fost validate cu ajutorul datelor din literatura de specialitate, deoarece rezultatele in
urma simularii modelelor au fost in concordanta cu masuratorile experimentale publicate.

Pe baza rezultatelor calculate de modelul care simuleaza CLC a metanului, variatia debitului de oxigen
a avut un impact semnificativ asupra timpului total necesar pentru a atinge conversia completd a OC.
Cresterea cu 20% a debitului de aer a indicat ca sistemul a atins starea stationara in mai putin timp, cu 200

s, in timp ce scaderea cu 20% a debitului de aer a aratat un timp mai lung necesar pentru a atinge regimul

stationar, cu 300 s.
Trecerea modelului la o scard mai mare este posibila si relativ simpld, deoarece ecuatiile modelului

raman aceleasi. Schimbarea parametrilor modelului permite investigarea comportamentului dinamic al

sistemului si a conditiilor optime de functionare la nivel industrial.

4.2. Modelarea CFD a CLC a gazului de sinteza in reactoare cu pat fix

Acest capitol prezintd investigarea prin intermediul modelarii CFD a CLC a gazului de sintezad cu
ilmenit. A fost dezvoltat un model multidimensional in COMSOL Multiphysics pentru a descrie
comportamentul reactiilor de reducere si oxidare intr-un sistem cu pat fix. In plus, a fost dezvoltat un model
CFD 3D cu o singura particula pentru a simula faza de reducere si pentru a analiza fenomenele care au loc

n interiorul granulelor de ilmenit, urmarind in mod special efectele transferului de caldura.
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Cercetarea se bazeaza pe modelare numerica si simulare sustinute de validare experimentala cu scopul
de a investiga dinamica procesului unui reactor n strat fix care este utilizat intr-un sistem CLC a gazului
de sinteza, ca si reactor de combustibil si de aer in alternanta.

Noutatea cercetarii consta in activitatea de modelare si in rezultatele acesteia. A fost dezvoltat un model
1D la scarda multipla pentru a simula etapele de reducere si oxidare care au loc intr-un proces CLC cu
ilmenit, un oxid de titan si fier, ca purtator de oxigen si a fost validat folosind masuratorile de strapungere
publicate de Gallucci et al. [78]. Modelul ia in considerare interactiunile la scara macro in stratul fix,
reprezentata de lungimea patului, o dimensiune spatiald 1D, precum si interactiunile la scara micro n
interiorul particulelor, reprezentata de raza particulelor si o dimensiune spatiald 1D. Activitatea de modelare
a fost simplificata prin luarea in considerare doar a componentei de fier din OC.

Ulterior, a fost efectuat un studiu al dinamicii sistemului pentru a examina efectele variatiei debitelor,
precum si ale diferitelor dimensiuni ale particulelor. Tn plus, a fost dezvoltat un model CFD 3D pentru a
studia comportamentul particulelor de ilmenit Tn timpul fazei de reducere a unui proces CLC si efectele
transferului de caldura.

Tn urma validarii modelelor care descriu reducerea OC pe baza de fier cu H, si CO, a fost dezvoltat un
model care simuleaza reducerea ilmenitului cu gaz de sinteza.

Pentru a investiga eficienta transferului de masa, concentratia normalizata a fost reprezentata in Figura
17 in functie de timpul normalizat. Concentratia normalizatd pentru H» a fost calculatd prin impartirea
concentratiei la timpul de simulare la concentratia de intrare, in timp ce pentru CO a fost calculatd prin
impartirea concentratiei la concentratia obtinuta in regim stationar, dupa strapungere (datorata depunerii de
carbon). Timpul normalizat a fost calculat prin impartirea timpului de simulare cu timpul corespunzator

unui punct de strapungere de 0,5.

36



UNIVERSITATEA
BABES-BULYA[ Rezumat

Investigarea tehnologiilor de tip ciclu chimic

1,
0.9+
0.8+
c 07}
]
® —H,, 40 NL'min!
% 0.6¢ = Hy, 20 NLmin™ (-50%)
2 s ——H;, 60 NL'min™ (+50%) | |
[} . inl
S CO, 40 NL'min
T g4l €O, 20 NL'min™ (-50%) |
'r—é €O, 60 NL-min* (+50%)
5 0.3}
=
0.2t
0.1
0
0.2 0.4 0.6 1.4 1.6 1.8

1
Normalized time [-]

Figura 17. Efectele transferului de masi in urma unei analize de sensibilitate a debitului
in timpul reducerii cu gaz de sinteza

Evaluarea formei curbelor de strapungere a aratat profiluri mai abrupte la toate debitele pentru Ha, in
comparatie cu rezultatele obtinute pentru CO, ceea ce Tnseamna o cineticd mai rapida, o zona de transfer de
masa mai mica si o ratd de reactie mai mare la reducerea OC pe baza de fier cu Hy, ceea ce corespunde cu
constatarile publicate de Ortiz et al. [79] privind cinetica redox Tn ceea ce priveste granulele de ilmenit
utilizate Tn CLC. De asemenea, odatd cu cresterea debitului, profilurile de strapungere si-au pierdut
verticalitatea, un comportament conform asteptarilor.

Efectele dimensiunii particulelor asupra ratei de transfer de masa pot fi observate in Figura 18. Masa
de ilmenit OC a fost identica in toate cazurile; astfel, timpii de strapungere au fost, de asemenea, identici.
Pentru a investiga eficienta transferului de masa, concentratia normalizata la iesire a fost reprezentata grafic
in functie de timpul normalizat. Profilul cel mai ascutit atat pentru CO, cat si pentru H, a fost observat
atunci cand s-a luat in considerare cea mai mica dimensiune a particulelor, datorita lungimii mai mici a
traseului de difuzie in interiorul particulei, ceea ce a dus la suprimarea limitdrilor de difuzie si la
maximizarea reactiei de reducere in interiorul OC. Acest lucru indica faptul ca eficienta transferului de

masa a crescut odaté cu scdderea dimensiunii particulelor.
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Figura 18. Efectele transferului de masi in urma unei analize de sensibilitate a dimensiunii

particulelor in timpul reducerii cu gaz de sinteza

Tn plus, a fost dezvoltat un model CFD 3D al unei particule pentru a permite o investigare detaliatd a
etapei de reducere la nivel de scard micro. Modelul a descris reactia de reducere cu gazul de sinteza in
interiorul unei particule de ilmenit, cu ecuatii care tin cont de transferul de masa, caldura si impuls. Au fost
studiate si discutate fenomenele individuale implicate, precum si interdependenta dintre ele. Spre deosebire
de modelul multidimensional care a luat in considerare o temperaturd dinamicd a reactorului, dar 0
temperatura constanta a particulelor, complexitatea modelului unei singure particule a condus la o descriere
exacta a transferului de caldura la nivel micro. Cu toate acestea, compararea variatiilor de temperatura
calculate de modele a indicat o mica diferenta de doar 1 K in timpul reactiei de reducere exotermica in

conditii de functionare identice.

4.3. Sisteme CL bazate pe gazeificare pentru cogenerare de energie electrica si

hidrogen

Sistemele IGCC analizate cu tehnologii de tip cicluri chimice si de calciu au produs aproximativ
400 MW - 600 MW de energie neta cu o rata de captare a carbonului mai mare de 90%. O caracteristica
speciald a acestor concepte, si anume cogenerarea de hidrogen si energie, a fost evaluata pentru a investiga
posibilitatea de a creste eficienta globald a conversiei energiei. Au fost analizate mai multe aspecte legate
de integrarea masei si a energiei (de exemplu, integrarea termica a tehnologiei de tip ciclu chimic cu ciclul

general de aburi al centralei, unitatea de separare a aerului - integrarea aerului din turbina cu gaz, evaluarea
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diferitelor turbine cu gaz alimentate cu hidrogen etc.), cu scopul principal de a Imbunatati eficienta
energetica a centralei.

In cadrul acestei lucrari au fost evaluate urmatoarele concepte de centrale electrice IGCC bazate pe
conceptul Shell, impreuna cu sistemele de tip ciclu chimic si de calciu utilizate pentru captarea COa:

e Cazul 1: IGCC fara CCS;

e Cazul 2: IGCC cu sistem gaz-lichid pe baza de Selexol pentru captarea pre-combustie;

e Cazul 3: IGCC cu sistem de ciclu chimic pe baza de ilmenit pentru captarea inainte de ardere;

e Cazul 4: IGCC cu sistem de ciclu chimic pe baza de calciu pentru captarea pre-combustie.

Bilanturile de masa si de energie obtinute din modelarea si simularile diferitelor concepte de centrale
au fost utilizate pentru a calcula principalii indicatori de performantd tehnicd si de mediu ai centralei
electrice IGCC evaluate, cu si fara captarea carbonului. Tabelul 3 prezintd principalii indicatori de

performanta tehnica si de mediu pentru cazurile evaluate intr-un scenariu de producere a energiei electrice.

Tabelul 3. Indicatori de performanta globala pentru Cazurile 1-4 (numai pentru productia de energie

electrica)

Datele principale ale centralei Unitate Cazul 1 Cazul 2 Cazul 3 Cazul 4
Debitul de carbune t-ht 152,50 165,70 162,33 226,71
LHV céarbune MJ-kg? 25,353

Energia termica a carbunelui (A) MW, 1073,98 1166,97 1143,28 1596,64
Puterea turbinei cu gaz (M701G2) MW, 334,00 334,00 334,00 334,00
Puterea turbinei cu abur MW, 225,37 210,79 199,45 410,49
Puterea expandorului MW, 1,78 0,77 1,50 1,40
Puterea electrica bruta (B) MW, 561,15 545,56 534,95 745,89
Consumuri auxiliare (C) MW, 73,89 109,70 96,06 154,74
Puterea electricd netdi (D =B - C) MW, 487,26 435,86 438,89 591,15
Eficienta bruta (B / A x 100) % 52,25 46,74 46,79 46,71
Eficienta neta (D / A x 100) % 45,37 37,35 38,38 37,02
Rata de captare a carbonului % 0,00 90,00 99,55 95,94
Emisiile specifice CO> kg-MWh? 761,87 86,28 3,08 32,89
SPECCA MJ-kg? - 2,52 1,90 2,45
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Dupa cum se poate observa din Tabelul 3, introducerea tehnologiei de captare a carbonului implica o
penalizare energeticd (sub forma reducerii eficientei energetice globale a instalatiei). Cea mai mica
penalizare energetica (aproximativ 7 puncte procentuale de eficienta netd) este inregistrata in Cazul 3 (ciclul
chimic pe baza de ilmenit), impreuna cu o ratd de decarbonizare aproape totala (>99%) si cea mai mica
valoare SPECCA (1,9 MJ/kg). Cazul 4 (ciclul chimic pe baza de calciu) are o eficientd neta globalad a
instalatiei de 37% (penalizarea energetica pentru captarea CO, este de aproximativ 8,35 puncte procentuale
de eficientd netd), rata de captare a carbonului este putin mai mica (~96%) si are o valoare SPECCA mai
mare (comparabild cu cazul de referintd Selexol). Performanta semnificativ mai bund a Cazului 3 Tn
comparatie cu Cazul 4 se datoreaza in principal configuratiei cu ciclu integrat complet fata de situatia in
care o parte din carbune este introdusa in reactorul de calcinare pentru regenerarea sorbentului si capacitatea
mai mare de captare a carbonului.

Tabelul 4 prezintd principalii indicatori de performantd tehnica si de mediu pentru scenariul de

coproductie a hidrogenului si energiei electrice pentru Cazul 3 considerat ca exemplu ilustrativ.

Tabelul 4. Indicatori generali de performanti pentru Cazul 3 (cogenerare de hidrogen si energie

electrici)
Datele principale ale centralei Unitate Putere Cogene_rare putere si
hidrogen

Debitul de cirbune t-ht 162,33

LHV cirbune MJ-kg? 25,353

Energia termica a carbunelui (A) MWt 1143,28

Puterea turbinei cu gaz (M701G2) MW, 334,00 293,05 252,10
Puterea turbinei cu abur MW 199,45 179,71 158,85
Puterea expandorului MW, 1,50 1,46 1,41
Puterea electrica bruta (B) MW, 534,95 474,22 412,36
Productia de hidrogen (C) MW, 0,00 100,00 200,00
Consumuri auxiliare (D) MW, 96,06 94,52 93,01
Puterea electrica neta (E =B - D) MW, 438,89 379,70 319,35
Eficienta netd (E / A x 100) % 38,38 33,21 27,93
Eficienta H, (C / A x 100) % 38,38 8,74 17,49
Eficienta energeticd cumulata % 38,38 41,95 45,42
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Rata de captare a carbonului % 99,55 99,55 99,55
Emisiile specifice CO; kg-MWh'! 3,08 2,79 2,60

Dupa cum se poate observa din Tabelul 4, capacitatea de cogenerare a hidrogenului si a energiei
electrice are consecinte benefice in ceea ce priveste cresterea eficientei energetice cumulative a instalatiei
si reducerea emisiilor specifice de CO,. In plus, asa cum au evaluat Cormos et al. [80], cogenerarea are si
avantaje economice, cum ar fi costuri specifice mai mici ale investitiilor de capital, o mai buna utilizare a
echipamentelor, o flexibilitate sporita a instalatiei si costuri de productie mai mici.

Dupa cum au aratat evaluarile, ciclul chimic pe baza de ilmenit a avut cea mai mare eficienta energetica
(aproximativ 38,4%) si o rata de decarbonizare aproape totald (>99%). Ciclul chimic pe baza de calciu a
avut o eficientd energetica (37%) si o rata de captare a carbonului (aproximativ 96%) usor mai scazute, dar
ambele concepte de tip ciclu chimic au prezentat performante superioare fata de cazul de referinta (absorbtia
fizica gaz-lichid folosind Selexol).

Cogenerarea de hidrogen si energie electrica a demonstrat un potential foarte promitator in ceea ce
priveste cresterea eficientei energetice cumulative (pand la 45%, comparabild cu eficienta cazului de
referintd fara captare a carbonului) si reducerea penalizarii energetice a captarii CO». Integrarea aerului
ASU-GT a fost o altd optiune pentru a creste in continuare eficienta neta globala cu aproximativ 1,25 puncte

procentuale.
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5. Concluziile tezei

Cercetirile efectuate in cadrul acestei teze s-au axat pe evaluarea a trei procese gaz-solid, WGS,
SEWGS si CL, utilizate in sistemele de conversie a energiei gaz-solid cu captarea carbonului. Procesele au
fost studiate prin intermediul proiectarii de diagrame de flux de proces, modelare si simulare, precum si
prin aspecte tehnice si de integrare termica.

Capitolul 3.1 a studiat etapa de adsorbtie a SEWGS luand in considerare noi configuratii de reactoare
cu pat structurat, in locul reactoarelor conventionale cu pat fix, prin modelare numerica CFD.

COMSOL Multiphysics a fost utilizat pentru a dezvolta un model CFD 1D de adsorbtie pentru un
reactor cu pat fix, pentru a verifica acuratetea modelului in raport cu studiile existente. Ulterior, au fost
dezvoltate simuldri CFD 2D pentru a descrie adsorbtia in interiorul structurilor monolit, atat in regiunile
libere, cat si in cele poroase. Izoterma de adsorbtie multicomponenta utilizata in simulari a fost validata cu
capacitatile de strapungere publicate pentru CO- si H-O la diferite presiuni. Rezultatele modelului au fost
in concordantd cu comportamentul asteptat, deoarece reactoarele monolit ofera un transfer de masa mai
eficient. In plus, cinci configuratii diferite de canale in directia longitudinala au fost investigate in ceea ce
priveste rata de transfer de masa, rezultatele modelului indicand importanta ridicata a amestecului local de
gaze, a distributiei sorbentului si a efectelor de transfer de caldura legate de adsorbtie atunci cand se ia in
considerare proiectarea optima a canalelor.

In al doilea rand, a fost efectuatd o evaluare a preciziei cu care modelele CFD au calculat dispersia
axiald. Coeficientul de dispersie axiala a fost estimat din RTD simulat prin metoda transportului de trasor.
S-a constatat o concordantd acceptabila intre rezultatele modelului si estimarile calculate analitic ale
dispersiei axiale pentru diferite forme de canale. Ulterior, modelul de dispersie axiala validat a fost utilizat
in construirea unor modele CFD 2D si 3D de adsorbtie pentru structuri monolit. Modelele 3D au fost
dezvoltate luand Tn considerare trei forme diferite de canale in directia radiala: circular, patrat si hexagonal.
Rezultatele au aratat ca diferentele dintre modelele 3D complete si modelele 2D simplificate au fost
semnificative in ceea ce priveste timpii de strapungere si profilele de curgere ale fluidului. Diferenta a
provenit din lipsa vectorului de viteza in a treia axa de coordonate pentru modelele 2D. Pentru obtinerea
unor rezultate precise, a fost necesar sa se ia in considerare intreaga complexitate a unei geometrii 3D, ceea
ce a necesitat resurse de calcul suplimentare. Cel mai eficient transfer de masa a fost obtinut de modelul de
canal hexagonal 3D, chiar daca profilurile de straungere au fost asemanatoare pentru toate formele de canal,
datorita vitezelor de curgere reduse, regimului de curgere laminar si lungimilor mici de canal luate n

considerare.
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In cele din urma, au fost dezvoltate modele multidimensionale de pat fix la si de pat structurat 3D pentru
a evalua performanta transferului de masa in etapa de adsorbtie a SEWGS. Modelul CFD multidimensional
a reactorului in strat fix a fost validat cu ajutorul masuratorilor experimentale de strapungere. Un model
CFD de pat structurat la scara de banc a fost dezvoltat si validat pe baza masuratorilor de strapungere
efectuate de TNO folosind structuri de monolit K-HTC tiparite 3D. In plus, efectele geometriei asupra
eficientei transferului de masa au fost investigate prin modelarea CFD pentru reactorul la scara de banc. O
extindere a modelului monolit la scara pilot a permis o comparatie adecvata cu tehnologia in strat fix.
Rezultatele simularilor au aratat ca a existat o crestere considerabild a ratei de transfer de masa n cazul
reactorului monolit fata de reactorul cu pat fix pentru etapa de adsorbtie in SEWGS, precum si o crestere a
performantei (estimata in functie de timpul necesar pentru incarcarea completa a sorbentului) cu 23,23 %
atunci cand se ia in considerare o configuratie cu pat structurat, demonstrand un potential promitator pentru
imbunatatirea tehnologiei de captare a carbonului.

Capitolul 3.2 a evaluat trei configuratii de proces WGS aplicate in procese de reformare catalitica si
gazeificare, pornind de la concepte conventionale, cum ar fi reactoarele cu schimbare catalitica multipla,
pana la sistemele reactive gaz-solid mai inovatoare (de exemplu, tehnologiile de tip ciclu chimic si de
calciu) pentru conversia simultand a gazului de sinteza si captarea carbonului. Ca exemple ilustrative, a fost
evaluata gazeificarea carbunelui pentru hidrogen si cogenerarea de energie cu captarea carbonului. Pe baza
evaluarilor, sistemele reactive gaz-solid au demonstrat rezultate superioare in ceea ce priveste reducerea
penalizarii energetice pentru captarea CO> si cresterea eficientei energetice globale si a ratei de captare a
carbonului. Tehnologiile de ciclu chimic au prezentat avantaje semnificative in comparatie cu sistemul
conventional, si anume o eficientd energetica globalda mai mare a instalatiei cu aproximativ 0,9 puncte de
eficientd neta - 1,9 puncte de eficienta netd, o rata de captare a carbonului mai mare de 96% - 99% fata de
90% si valori SPECCA mai mici cu aproximativ 0,4 MJ-kg™* - 0,9 MJ-kg™.

Capitolul 4 a evaluat tehnologiile de tip ciclu chimic prin trei metode diferite de investigare.

n Capitolul 4.1, a fost dezvoltat un model matematic dinamic pentru a simula reactoarele cu pat fix
utilizate Tntr-un proces de combustie n ciclu chimic a metanului cu un purtator de oxigen pe baza de fier.
Modelele reactoarelor de aer si de combustibil au fost interconectate cu modelele care descriu etapele de
purjare ale procesului pentru a evidentia comportamentul dinamic al intregului proces. Modelul dezvoltat
a fost utilizat pentru a calcula (in spatiu si timp): profilul fluxului de gaz, distributia compozitiei gazului,
comportamentul purtdtorului de oxigen si profilurile de temperaturd in interiorul reactoarelor de aer si
combustibil. Rezultatele simulédrii modelului 1D au fost comparate cu datele experimentale publicate in
literatura de specialitate. Modelul dezvoltat a descris procesul cu o precizie ridicata pentru o gama larga de

debite de gaz. A fost realizat un studiu de sensibilitate in ceea ce priveste debitul. Rezultatele modelului au
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aratat ca o crestere a debitului cu 20% din valoarea de baza a condus la un timp mai scurt in care procesul
a ajuns in regim stationar cu aproximativ 300 s (pentru etapa de oxidare).

Un al doilea model matematic dinamic a fost dezvoltat pentru a simula reactoarele n strat fix utilizate
intr-un proces CLC a gazului de sinteza si OC pe baza de fier. Utilizind MATLAB/Simulink, au fost
implementate ecuatiile de bilant de masa si energie pentru reactoarele cu pat fix, impreuna cu ecuatiile care
descriu cinetica reactiilor de oxidare si reducere. Pentru etapa de oxidare a fost luata in considerare o singura
compozitie de gaz, in timp ce pentru etapa de reducere au fost studiate doud compozitii de gaz diferite.
Modelele dezvoltate au rezolvat ecuatiile in spatiu si timp si au fost utilizate pentru a calcula profilurile de
curgere ale gazelor, distributia compozitiei, comportamentul OC si profilurile de temperaturd in timpul
tuturor etapelor CLC. Modelele validate pot fi folosite pentru evaluarea comportamentului unei unitati CLC
dinamice, un pas esential in proiectarea unui concept de centrala electrica flexibila.

Tn Capitolul 4.2, a fost dezvoltat un model CFD multidimensional pentru a studia etapele de reducere
si oxidare intr-un sistem CLC a gazului de sinteza pe baza de OC de fier si a fost validat folosind date din
literatura de specialitate (R = 0,99). Pentru a investiga efectele transferului de masa, au fost efectuate studii
privind debitul si dimensiunea particulelor. S-au observat rate de transfer de masa mai ridicate la debite mai
mici si la dimensiuni mai mici ale granulelor, datorita suprimarii limitarilor de difuzie. In plus, a fost
dezvoltat un model CFD 3D al unei singure particule pentru a investiga Tn profunzime reducerea in
interiorul unei particule de ilmenit, urmarind in special efectele transferului de caldura. Au fost observate
diferente minore de 1 K atunci cand s-au comparat modificarile de temperatura calculate in urma simularilor
celor doud modele in timpul reactiei de reducere usor exoterma cu gaz de sintezd. Rezultatele modelului
3D al particulei au contribuit la 0 cunoastere mai profunda in ceea ce priveste influenta proceselor de
transfer de masa si de caldura asupra vitezei de reducere cu gaz de sinteza a unui purtator de oxigen pe baza
de fier.

In cele din urma, in Capitolul 4.3 a fost efectuati o analiza a integrarii energetice, in care au fost evaluate
mai multe sisteme reactive gaz-solid inovatoare Tn instalatii de captare a CO. Tnainte de ardere Tn contextul
unei centrale electrice IGCC. Au fost evaluate cele mai importante probleme de integrare a masei si energiei
pentru o centrald IGCC pe baza de carbune cu sisteme inovatoare de ciclu chimic si de calciu. Instalatiile
au produs aproximativ 400 MW - 600 MW de energie electrica neta cu o productie flexibila de hidrogen si
o rata de captare a carbonului mai mare de 90%. Obiectivul principal al lucrarii a fost evaluarea aspectelor
de integrare pentru a maximiza eficienta energetica globala. Optimizarea a inclus analiza integrarii caldurii
si a energiei electrice a principalelor subsisteme ale centralei, precum si efectuarea unei analize de
sensibilitate. Concluzia generala a fost ca tehnologia de gazeificare cuplatad cu tehnologia de tip ciclu chimic
pe baza de ilmenit si ciclu chimic de calciu s-au dovedit a fi promitatoare pentru a oferi o eficientd energetica

ridicatd, o flexibilitate operationala mai buna si, in acelasi timp, emisii foarte scazute de CO>. Tehnologia
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de tip ciclu chimic pe baza de ilmenit a avut cea mai mare eficientd energetica (aproximativ 38,4%) si o
ratd de decarbonizare aproape totala (>99%), in timp ce ciclul chimic de calciu a prezentat o eficienta
energeticd (37%) si o ratd de captare a carbonului (aproximativ 96%) usor mai scazute, dar ambele concepte
de tip ciclu chimic au demonstrat performante superioare fatd de cazul de referintd (absorbtia fizicd gaz-
lichid folosind Selexol).

Tranzitia inevitabild cédtre o noud economie energetica bazatd pe energie curatd va fi determinatad de
masurile politice, de durata de implementare a tehnologiilor destinate combaterii schimbarilor climatice si
de competitia iminenta a tehnologiilor cu emisii reduse de dioxid de carbon, determinata de inovare si
dezvoltare in toate sectoarele (de exemplu, energie, eficientd energetica, industrie si transporturi).

Aplicatiile de modelare prezentate in aceastd teza contribuie la dezvoltarea cercetarii in domeniul
tehnologiilor cu emisii reduse de carbon (de exemplu, WGS, SEWGS si CL). Cu ajutorul modelelor CFD
validate, este posibila optimizarea si proiectarea reactoarelor complexe din material adsorbant pentru a fi
construite prin imprimare 3D cu scopul cresterii performantelor SEWGS prin imbunétatirea ratei de
adsorbtie datorita efectelor de amestecare legate de geometrie, in timp ce rezultatele modelului 3D a unei
singure particule contribuie la determinarea efectelor transportului de masa si de caldura asupra ratei de
reducere a unui purtitor de oxigen pe bazi de fier in cadrul procesului CLC a gazului de sinteza. In cele din
urma, diferitele modele de proces prezentate pot fi folosite inh determinarea celei mai performante tehnologii
de captare CO; in anumite circumstante, la scara industriald, prin urmarirea atentd a indicatorilor de

performanta specifici sistemelor de conversie a energiei cu si fara captare a carbonului.
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