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Etapa 1. Parametrizarea procesului de gazeificare a deseurilor prevazut cu
absorbtia fizica a dioxidului de carbon

Introducere

Conceptul de captare, utilizare si stocare a dioxidului de carbon (CCUS) a fost
implementat in numeroase instalatii pilot si demonstrative din Intreaga lume, captarea CO2
fiind cea mai costisitoare si mai intensiva din punct de vedere energetic din componentele
principale ale CCUS. Tehnologiile de captare a CO> existente se impart n trei categorii, Tn
functie de pozitionarea acestora in cadrul unei instalatii energetice, in tehnologii de captare
post-combustie, pre-combustie si oxi-combustie. Existd, de asemenea, mai multe metode de
separare, acestea includ absorbtia chimica si fizica, adsorbtia, membranele, criogenia. Aceste

tehnologii de separare sunt in diferite stadii de dezvoltare si comercializare.

Producerea energiei electrice pe bazd de carbune este de asteptat sd rdmana sursa
principald pentru acoperirea cererii de energie la nivel global [1]. Astfel, restrictiile de mediu
vor continua sa devind mai stricte, iar tehnologia de gazeificare a
carbunelui/biomasei/deseurilor (ciclu combinat cu gazeificare integrata — IGCC) ar putea

deveni o componenta cheie pentru decarbonizarea sectorului energetic.

Tehnologia IGCC combind sau cupleazd tehnologiile de gazeificare cu un ciclu
combinat ce utilizeaza turbina cu gaze/motor cu turbind cu abur pentru generarea de energie
electricd Intr-un mod mai eficient si mai ecologic decat instalatiile conventionale de ardere a
combustibililor solizi. Unitatea de gazeificare transforma un combustibil solid sau lichid (de
exemplu carbune, biomasa, deseuri, pacura etc.) intr-un gaz de sinteza. Gazul de sinteza sau
singazul este un amestec de gaze in care componentele combustibile principale sunt monoxidul

de carbon, hidrogenul si dioxidul de carbon.

in sistemele IGCC, contaminantii traditionali, cum ar fi dioxidul de sulf, particulele de
praf PM1o sau PM2s, pot fi indepartate Tnainte de arderea acestuia in instalatia energetica.
Indepartarea acestor contaminanti inainte de procesele de ardere este mai eficienta si costa mai
putin in comparatie cu sistemele traditionale de indepartare post-combustie din centralele
termoelectrice, ca urmare a doi factori: (1) Presiune — presiunea gazelor pentru captarea pre-
combustie este mai mare, reducand in mod direct volumul si (2) Masa — captarea pre-combustie
trateaza doar combustibilul, care are un debit volumic de aproximativ 10% (in procese oxi-

combustie) pana la 30% (in procese in care aerul este utilizat ca si comburant) din cel al gazelor
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post-combustie [2]. In cazul sistemelor care includ si captarea CO2, acest lucru inseamni ca
astfel de sisteme pot fi implementate mai ieftin In IGCC decat in orice alt tip de centralad pe

bazad de combustibili solizi, datorita volumului mai redus de gaze care trebuie tratate.
1.1. Stabilirea compozitiei gazului de sinteza rezultat din gazeificarea biomasei

Gazeificarea reprezintd conversia termo-chimicd a unui combustibil solid la
temperaturi ridicate, implicind oxidarea partiald a elementelor combustibile [4]. Tn urma
procesului de gazeificare rezultd un gaz combustibil, denumit singaz, constand in principal din
monoxid carbon (CO), hidrogen (H2), dioxid de carbon (CO2), vapori de apa (H20), metan
(CHa), siunele hidrocarburi in cantitate foarte mica si contamnati, cum ar fi particule de carbon,

gudron si cenusa.

Gazeificarea are loc intr-un reactor, denumit gazeificator, in prezenta unui agent de
oxidare care poate fi oxigen pur, abur, aer sau combinatii ale acestora. Conform literaturii de
specialitate, reactiile procesului de gazeificare sunt numai cele care apar intre gaz si
combustibilul solid devolatilizat, excluzand oxigenul [5]. Cu toate acestea, in termeni generali,
gazeificarea reprezintd transformarea partiala sau totala a unui combustibil in gaz. Astfel,

devolatilizarea si oxidarea sunt parte integrata a gazeificarii.

Biomasa a reprezentat o sursa secundara de energie de zeci de ani, avand o contributie
mica in mixul cererii de energie la nivel global, din cauza utilizarii extinse a combustibililor
fosili. Utilizarea biomasei ca sursd de energie ofera beneficii socio-economice si de mediu
substantiale, compensand caracterul sau local printr-o disponibilitate ridicatd. Cu toate acestea,
bio-combustibilii au densitati scazute in vrac, care limiteaza utilizarea acestora in zonele
apropiate, plus, eterogenitatea lor este considerabild atunci cand vine vorba de umditate si
granulometrie, printre altele. Aceste dezavantaje limiteazd utilizarea acestora pentru

producerea de energie [6].

Cu toate acestea, densificarea minimizeaza aceste dezavantaje fiind un proces care
comprima materii prime pentru obtinerea unor combustibili mai duri, cu proprietati si
dimensiuni omogene. Dintre diferitele tehnici disponibile, peletizarea este in prezent cea mai
extinsa [7]. Ca rezultat, productia globala de peleti a crescut considerabil in ultimii ani. Intre
2006 si 2012, productia de peleti la nivel mondial a crescut de la 7 la 19 milioane de tone [8],
Europa si America de Nord fiind responsabile, practic, de intreaga productie si consum de
produse densificate. Cresterea consumului de peleti a condus la 0 mai mare diversitate in ceea

ce priveste utilizarea materiilor prime pentru fabricarea de peleti. In consecintd, industria a
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inceput sa caute produse, cum ar fi deseuri obtinute din silviculturd, agricultura sau o

combinatie a celor din urma, obtinand in prezent o gama larga de produse [9].

In acest context, Tn cadrul acestui studiu am analizat gazeificarea biomasei lemnoase,
respectiv a peletilor obtinuti din deseuri forestiere (lemn de stejar — PO). Cele mai
reprezentative caracteristici ale acestora sunt prezentate in Tabelul 1, cum ar fi umiditatea (W,
% analiz primard — wb), densitatea in vrac (BD, kg/m?® wb), durabilitatea (DU), compozitia
chimica (C, H, N si S, % analiza ultima — db), cenusa (A, % db) si puterea calorifica superioara
(HHV). Puterea calorificd inferioara (LHV) si densitatea energetica (E) au fost calculate din

relatiile (1) si (2).

LHV = HHV — 2.447 x (X%22) x 9,011 [MJ/kg (db)] Q)

E = BD x LHV [MJ/m? (wb)] (2)

Tabelul 1. Caracteristicile peletilor [10]

Proprietiti Peleti
W (% wb) 6.35
BD (kg/m*-wb) 678
DU (%) 95.41
C (% db) 50.94

H (% db) 6.34

N (% db) 1.81

S (% db) 0.10

A (% db) 2.48
HHV (MJ/kg-db) 19.30
LHV (MJ/kg-wb) 16.76
E (MJ/m3-wb) 13.36

Simularea procesului de gazeificare a biomasei analizate a fost realizata in softul de
specialitate Chemcad. Agentul de oxidare folosit in procesul de gazeificare a fost aerul si
oxigenul pur, obtinandu-se diferente semnificative intre compozitiile singazului (a se vedea
Figura 1 si Figura 2). Raportul echivalent (ER) reprezinta raportul dintre aerul/oxigenul real
introdus in reactorul de gazeificare si aerul/oxigenul stoichiometric. In cazul gazeificarii cu aer,
fractia volumica maxima a Hz a fost obtinuta pentru un ER = 0.4, in schimb, pentru gazeificarea
cu oxigen fractia volumica maxima a Hz a fost obtinuta penru un raport ER = 0.35. Concentratia
metanului in gazul de sintezd scade odata cu introducerea unei cantitati mai mari de aer/oxigen

n reactorul de gazeificare, la fel se intdmpla si in cazul concentratiei de CO.. Concentratia CO
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creste pana la un raport ER = 0.4, atat pentru gazeificarea cu aer, cat si pentru gazeificarea cu

oxigen.
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Puterea calorifica inferioara a singazului obtinut scade odata cu cresterea raportului ER,

si pentru aer si pentru oxigen, din cauza scaderii concentratei de CHs in singaz. Energia termica

continutd In singaz a fost determinatd ca si produsul dintre puterea calorifica inferioard si

debitul masic de singaz produs. Astfel, chiar daca puterea calorificd inferioara are o alura

descendenta, energia termica continutd de catre singaz are o valoare maxima pentru

gazeificarea cu aer la un raport ER = 0.4, iar pentru gazeificarea cu oxigen la un raport ER =

0.35 (Figurile 4 51 5).
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In figura 5 este reprezentati puterea termici continuti de citre gazul de sintezi, se
observa ca aceasta este mai mare in cazul gazeificarii cu oxigen, datoritd unui continut mai
mare de hidrogen in gazul obtinut astfel, insa gazeificarea cu oxigen implica costuri de
investitie mai mari, ca urmare a existentei unittii de separare a oxigenului din aer. Tn figura 6
este reprezentata variatia eficientei generarii gazului de sinteza, calculata cu relatia (3). Variatia
eficientei regenerarii singazului are aceeasi alura ca si variatia puterii termice si a energiei
termice, raportul echivalent optim pentru care se obtin valorile maxime pentru aceste marimi

fiind de 0.4 pentru gazeificarea cu aer si de 0.35 pentru gazeificarea cu oxigen.

. . o LHV; XM
Eficientiginga, = Sngez__STI%2 % 100 [%] (3)
LHV piomasaXMbiomasi

unde: LHV — reprezinta puterea calorifica inferioara a singazului, respectiv a biomasei, in

kJ/kg; m — reprezinta debitul orar de singaz, respectiv de biomasa, in kg/h.

Pentru maximizarea calitatii gazului de sinteza produs in vederea valorificarii
energetice a acestuia, se integreaza un reactor de conversie a CO in Hz si CO, ulterior

separandu-se si CO2, obtinandu-se astfel un gaz de sinteza bogat in Ho.

2.1. Determinarea performantelor energetice ale motoarelor termice cu ardere interna a
combustibililor gazosi

Pentru determinarea performantelor motoarelor termice cu ardere interna s-a ales un
combustibil gazos rezultat din procesul de gazeificare a stejarului studiat n cadrul etapei 1

(Tabelul 1).

Tabelul 1. Compozitia biomasei utilizata [10]
- C [%] H [%] N [%] S [%] Cenusa [%]
Stejar 82.6 10.28 2.934 0.161 4.021




Modelarea procesului de gazeificare s-a realizat in CHEMCAD in scopul determinarii
compozitiei gazului de sinteza obtinut. In figura de mai jos se prezinti variatia puterii calorifice
inferioare a gazului de sinteza imediat dupa reactorul de gazeificare cu raportul ER (schema

procesului de gazeificare este reprezentata in prima etapd).
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Figura 1. Variatia puterii calorifice inferioare in functie de raportul ER

In figura 2 se prezinta variatia compozitiei gazului de sinteza in functie de raportul ER
inainte de unitatea de conversie a monoxidului de carbon in hidrogen. De asemenea, se prezinta
influenta debitului de abur in procesul de transformare asupra compozitiei gazului de sinteza,

n acest caz s-a considerat un debit de abur de 6000 kg/h (Figura 3).
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Figura 3. Variatia compozitiei singazului in functie de raportul ER dupa reactorul de conversie CO in
H> pentru un debit de abur injectat Tn reactorul de conversie

In tabelul 2 se prezinti compozitia gazului de sintezi rezultat dupa procesul de

gazeificare, si Tnainte de integrarea reactorului de conversie a CO si a procesului de captare a

COg, puterea calorifica inferioara a acestuia fiind de 4044.56 kJ/kg, aceastda compozitie fiind

luata in considerare in calculele urmatoare.

Tabelul 2. Compozitia gazului de sintezi

Element Valoare [%]
(6{0) 18.90
CH. 0.68

H: 17.49
N> 52.51
CO2 10.42

2.1.1. Calculul arderii teoretice a combustibilului

Motoarul grupului electrogen va folosi drept combustibil gazul de sinteza provenit din
gazeificare biomasei, cu compozitia volumica prezentata in Tabelul 2. Calculul arderii
combustibilului a fost efectuat in ipoteza excesului de aer (A) ca avand valoarea 1
(stoechiometric).

Principalele reactii ale arderii combustibilului (gazului de sinteza) sunt urmatoarele:

CO+ % 0, — CO, 1)



CHs+2 02 —» CO2+2H20 (2)
Ho + % 02— H20 (3)

Pentru determinarea volumului de oxigen necesar arderii gazului de sinteza s-a calculat
suma produselor dintre concentratiile elementare ale gazului de sintezd si coeficientii

stoechiometrici ai oxigenului rezultati din reactiile 4-7.

Voz necesar co = CO * 5 [M*] (4)
Vo2 necesar cia = CHa * 2 [m\] ®)
Vo2 necesar vz = Hz * % [m®n] (6)
Voz necesar total = Voz necesar co + Voz necesar ctia + Voz necesar vz [M°N] (7)

Volumele de oxigen necesare arderii atit pentru fiecare element al gazului de sinteza,
cat si oxigenul total necesar sunt prezentate in Tabelul 3.

Tabelul 3. Volumul de O; necesar arderii

Gaz m*v de gaz | Oz necesar arderii teoretice, my
CO 18.90 9.45

CHs 0.68 1.36
H 17.49 8.75
N> 52.51 -

CO; 10.42 -

Total 100.00 19.56

In continuare este prezentat modul de calcul al azotului introdus odata cu aerul necesar

arderii (reactiile 8-11), iar in Tabelul 4 sunt centralizate rezultatele obtinute.

VN2 necesar co = CO * 1.8809 [mgN] (8)
VN2 necesar cua = CHy * 7.52 [mgN] (9)
1
> 1
VN2 necesar uz2 = Hy * (0_221 - E) [mgN] (10)
VNZ necesar total — VNZ necesar CO + VNZ necesar CH4 + VNZ necesar H2 [mgN] (11)

Tabelul 4. Volumul total de N>

Gaz m3y de gaz N2 agil:]saoéiorﬂ%enu'
CO 18.90 35.55

CHg4 0.68 5.11
H2 17.49 32.90
N2 52.51 -

COz 10.42 -

Total 100.00 73.56

Tn continuare s-au calculat produsii de reactie obtinuti in urma arderii, cantitatea de CO2

si de H20 (reactiile 12-18, respectiv Tabelul 5).
9



VES, = €O + 1[m\] (12)
VES = CHy * 1 [my] (13)
Véos = €Oy [m] (14)
Veoz totat = VEon + VEgh + Vegs [mn] (15)
Viizo = CHy* 2 [m\] (16)
Vizo = Hy + 1, [m*\]; (17)
Virzo totar = Viiso + Viizo' [Mn]. (18)

Tabelul 5. Volumul de gaze obtinute in urma arderii

Gaz iy de gaz m*y de substante chimice
CO» H>O N2
CO 18.90 18.90 0.00 35.55
CH,4 0.68 0.68 1.36 5.11
H> 17.49 0.00 17.49 32.90
N 52,51 - - 52.51
CO; 10.42 10.42 - -
Total 100.00 30.00 18.85 126.07

2.1.2. Calculul arderii reale a combustibilului

1.1.1 Calculul arderii reale a gazului de sinteza s-a efectuat pornind de la parametrii
prestabiliti prezentati in Tabelul 6, iar ecuatiile utilizate pentru determinarea produsilor de

ardere, a participatiilor procentuale volumice si masice ale componentelor arderii si a

exponentului adiabatic sunt prezentate in Tabelul 7.

Tabelul 6. Parametrii prestabiliti calcul ardere reali gaz de sinteza

Nr.crt. Parametru Valoare U.M.
1 Presiunea po=1.0132 bar
2 Temperatura =15 °C
3 Temperatura absoluta To=288.15 K
4 Umiditatea aerului x=10 g/ méy
5 Excesul de aer A=1.1 -
6 Volumul molar V,0=22414 m®/kmol
7 Presiunea de iesire CA p3=1.12 bar
8 Temperatura de iesire CA T3 =950 K

Tabelul 7. Relatii de calcul ardere reald a gazului de sinteza

x . Nr.
Mairime Relatie de calcul U.M. rel
Bilantul produsilor de ardere
AT TR
i 1 1 3 Ho Ho Ho 3
Densitatea gazului de sinteza Cotlg , Mcame , Na  Mwz | CO», Mcos kg/m*® | (19)
100V, 100V, = 100V,
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Volumul stoechiometric de

p

0 _ L 3
oxigen necesar arderii V02 = V0, necesar totar * 100 mv/kg | (20)
- - - M
Masa st9ech|ometr|ca de oxigen M3, = 02 kalkg | (21)
necesara arderii Vi
- - 0
Volumul stoechlomgtrlc de aer vo — Vo2 mivkg | (22)
uscat necesar arderii aer — 9921
Masa stoechiometrica de aer uscat My,
necesara arderii aerus = o939 kglkg | (23)
Volumul stoechiometric de aer
umed V2, un(1+0.00161 % x) = V2. mi/kg | (24)
Masa stoechiometrica de aer 0 0
umed necesara arderii Maer wum = Maer us + 0.001 * x kgkg | (25)
Volumul real de aer real Vier =Ax VO miw/kg | (26)
Masa de aer real Myor =A% MO ka/kg | (27)
Volumul de CO;, Veor = 1.867 * mn/kg | (28)
Volumul de O, Vo, =021 (A—1) % VO ¢ miw/kg | (29)
V_N2=0.79* A* V_(aer us)*0+ 0.8 3
Volumul de N + N/100 m3\v/kg | (30)
=11.2 H 1.242 w
Volumul de H.O Vizo = 11.2x 100 +Ladsx 100 [m3n/kg | (31)
+ 0.00161 *xx * A* V2, . o
Volumul real de gaze de ardere Voa = Veoz + Voz + Vz + Vizo miw/kg | (32)
Participatiile procentuale volumice ale componentelor arderii
V,
Participatia volumic de O Toa = % % | (33)
ga
S . VN2
Participatia volumica de N» TNz = v % (34)
ga
S . Veo2
Participatia volumica de CO> Tcoz =7, % (35)
ga
S . V2o
Participatia volumica de H.O Ty2o = v % (36)
ga
Participatiile procentuale masice ale componentelor arderii
Ho2
Participatia masica de O» Goz =To2 *—— % (37)
ga
T . HUn2
Participatia masica de N» gn2 = T2 * % (38)
ga
Y .o Hcoz
Participatia masica de CO> 9coz = Tcoz2 * % (39)
ga
C . Huzo
Participatia masica de H,O gH20 = TH20 * % (40)
ga
Exponentul adiabatic
Densitatea gazelor de ardere in o _Hga 3
conditii normale Pga Vo kg/ M | (41)
Densitatea gazelor la iesirea din 0 E Ps 3
camera de ardere Pga = Pga * T, i Do kg/m* | (42)
Constanta gazelor de ardere Ryy = H_ Jkg*K | (43)
ga
C =71, ¥ * C + 7 * *
Cildura specifica a gazelor de M-p-ga n 02* #02* Poz N COZ* MCO*Z kJ/kmol 44
ardere Cpcoa T TN2 * UN2 * Cpy, T Tz * Hnz k| (44)

Con, T TH20 * HH20 * Cppyop
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Caldura specifica a gazelor de Cp_ga = To2 * Cpy, T Tco2 * Cpp, T Tz * kJ/kg* (45)
ardere la presiune constanta Cpny T N2 * Copy T TH20 * Coypyp K
Caladura specifica a gazelor de c — _R kJ/kg* (46)
ardere la volum constant v-ge — pga Tga K
Exponentul adiabatic al gazelor _%pga

kga = - (47)
de ardere Cv_ga

1.1.2 Cu ajutorul relatiilor de calcul prezentate in Tabelul 7 s-au determinat valorile

numerice ale parametrilor arderii reale a gazului de sinteza (Tabelul 8).

Tabelul 8. Calculul arderii reale

Nr.crt. Marimea Notatie Valoare U.M.
1 Caldura specifica CO, Cpco? 1.204044 kJ/kg*K
2 Caldura specifica O, Cpo2 1.06647 kJ/kg*K
3 Caldura specifica N Conz 1.143373 kJ/kg*K
4 Caldura specifica H20 CpH20 2.21993 kJ/kg*K
5 Volumul st de oxigen necesar Voo? 0.18 m*N/kg
6 Masa st de oxigen necesar Moo2 0.25 ka/kg
7 Volumul st de aer uscat Voaer 0.833594 Nm®/kg
8 Masa st de aer uscat Moaer 1.077443 ka/kg
9 Volumul st de aer umed Vozer 0.847015 Nm?3/kg
10 Masa st de aer umed Moaer 1.087443 ka/kg
11 Volumul de aer real Vaer 0.931717 Nm®/kg
12 Masa de aer real Moaer 1.196187 kag/kg
13 Volumul de CO, Vo2 0.268558 Nm®/kg
14 Volumul de O, Vo2 0.017505 Nm®/kg
15 Volumul de N V2 1.206122 Nm?/kg
16 Volumul de H20 Vo 0.183507 Nm3/kg
17 Volumul real de gaze de ardere Vga 1.675691 Nm?3/kg
18 Participatia volumica de O, ro, 1.04 %

19 Participatia volumica de N, rN; 71.98 %

20 Participatia volumica de CO; rCoO; 16.03 %

21 Participatia volumica de H,O rH.O 10.95 %

26 Masa molara a ga Hga 29.51094 kg/kmol
26 Participatia masica de O, g0, 1.13 %

27 Participatia masica de N, gN: 68.29 %

28 Participatia masica de CO; gCO, 23.90 %

29 Participatia masica de H,O gH.O 6.68 %

31 Densitatea ga in conditii normale Poga 1.32 kg/m®
32 Densitatea ga la iesire din CA Pga 0.582469 kg/m®
33 Constanta gazelor de ardere Rga 281.726 JIkg*K
34 Caldura specifica molara a ga Cmpga 36.26626 | kJ/kmol*K
35 Caldura specifica a ga la p=ct Coga 1.270188 kJ/kg*K
36 Caldura specifica la v=ct a ga Cvga 0.988462 kJ/kg*K
37 Exponentul adiabatic K ga 1.285014 -
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2.1.3. Calculul ciclului motorului

Obiectivul acestui calcul este reprezentat de dimensionarea motorului si alegerea
numarului de motoare, precum si determinarea randamentului pe care il are un motor.
Realizarea calculului ciclului motorului a pornit de la urmatorul set de date de intrare:

- Puterea norminala: Pe = 50 [KW];

- Turatia nominala: n = 3000 [rot/min];

- Numarul de cilindri: i = 6 [cil].

Ulterior s-au ales parametrii initiali ai motorului si parametrii procesului de schimbare

a gazelor:

- Temperatura initiald, aleasa anterior in calculul arderii: To=288.15 K
- Presiunea initiald: po=1.0132 bar;

- Temperatura gazelor reziuduale: T¢=900 K;

- Presiunea gazelor reziduale: pg= 1.25 bar;

- Coeficientul de exces de aer: A=1.1;

- Raportul de comprimare: €=9.

- Presiunea la sfarsitul admisiei: psa=0.7 [bar];

- Preincalzirea amestecului: AT=15 [K];

- Coeficientul de postumplere: vp=1.15

- Coeficientul de umplere: 11v=0.85

Astfel, se determina coeficientul gazelor reziduale cu datele prezentate anterior:

_ (To+AT) " Pgr (48)

r Tgr (g*psa*n_pgr)

si temperatura la sfarsitul admisiei:

_ (To+AT+yr*Tgy)

Parametrii procesului de comprimare si a procesului de ardere sunt prezentati in
continuare:
- Coeficientul politropic: n=1.29;
- Presiunea la sfarsitul comprimadrii pc, care se calculeaza astfel:
Dc = Psq * €™ [bar] (50)
- Temperatura la sfarsitul comprimarii: Tec
Te =Tg * g b) [K] (51)
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- Puterea calorifici inferioard a combustibilului: Qi=20604.056 [kJ/m®]

- Coeficientul de utilizare al caldurii: {=0.95;

Coeficientul ¢ mai poartd denumirea si de coeficient de folosire a caldurii in procesul
de ardere si se Incadreaza in intervalul (0.85-0.95). Acest coeficient depinde de dimensiunile
cilindrului, raportul de comprimare, de calitatea pulverizarii, de sarcina motorului si de forma
camerei de ardere si de racire.

Aerul minim necesar arderii unui kilogram de combustibil: Lmin
Lo = 2222 [kmol/Kg] (52)

22.414

Coeficientul teoretic de variatie a masei molare: Lo
po=1+—; (53)

unde ty, respectiv tz se calculeaza astfel:

ty =021 % (1= 2) * Ly + (4 22) - 1 (54)

ty = A% Linin + (55)
Coeficientul real de variatie a masei molare: i

pr=1+ (G (56)

1+vr)
Caldurile specifice medii s-au determinat cu ajutorul unei functii tabelare. Valorile
rezultate pentru acestea sunt:
- Caldura specifica COz2: Cpco2=1.402 [kI/kg*K];
- Caldura specifica Oz: cpo2=1.236 [kJ/kg*K];
- Caldura specifica N2: cpn2=1.322 [kI/kg*K];
- Caldura specifica H20: Cpr20=3.069 [kJ/kg*K].

Participatiile volumice utilizate sunt cele calculate anterior, la calculul arderii reale a
gazului de sinteza.

Pentru determinarea temperaturii la sfarsitul procesului de ardere s-a pornit de la o
valoare presupusa a acesteia, calculandu-se ulterior o noua valoare a caldurii specifice a gazelor
de ardere ce tine cont de valoarea pe care am presupus-o pentru temperaturd la sfarsitul
procesului de ardere. Caldura specifica rezultata s-a utilizat in calculul temparaturii la sfarsitul
procesului de ardere. Acest calcul s-a realizat pana cand eroarea dintre valoarea presupusa si
cea rezultatd a ajuns sub 1 %.

Caldura specifica a gazelor la sfarsitul procesului de ardere: Cmy

Cmp = 20 + 1.4 % 0.001 * T, [KI/kmol*K] (57)
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Temperatura la sfarsitul procesului de ardere — presupusa: Tz=2818 K

Caldura specifica a gazelor la sfarsitul procesului de ardere: cmy

Cmpy = 1844+ 2.6 ¥ A + (15.5 4+ 13.8 x 1) = 0.0001 * T, [kJ/kmol*K] (58)
Temperatura la sfarsitul procesului de ardere —calculata: T,

T, = <((A*mei*§)i*(1+yr>) + Cy + TC> . cm,,l*uf [KI; (59)
Eroarea dintre cele 2 temperaturi: €

€= T;J +100 <1% (60)
Presiunea la sfarsitul procesului de ardere: p;

P = P [bar] (61)

Rotunjirea diagramei: ®,=0.95.

Presiunea la sfarsitul arderii corectate: pzr

Pzr = O * p, [bar] (62)
Gradul de crestere al presiunii: I1
=2 (63)

Tn cadrul procesului de destindere s-a presupus un coeficient adiabatic al destinderii cu
urmatoarea valoare: Kdes=1.1

Presiunea la sfarsitul destinderii va fi: pp
Py = 2 [bar] (64)

Temperatura la sfarsitul destinderii va fi: Tp

T,
Ty = g [KI (65)

In Tabelul 9 sunt prezentati parametrii principali ai motorului si relatiile de calcul
pentru dimensiunile fundamentale ale motorului, iar in Tabelul 10 sunt prezentate rezultatele
obtinute. In cazul calcularii dimensiunilor fundamentale ale motorului s-a considerat raportul

cursa-alezaj ®=1.

Tabelul 9. Relatii de calcul parametrii si dimensiunile fundamentale ale motorului

Mairime Relatie de calcul U.M. l;leli'
Parametrii principali ai motorului
Randamentul mecanic Nm=0.9 - -
C_oef|C|en_tuI de rotunjire al 14=0.95 i )
diagramei
Presiunea medie a ciclului teoretic Pi = lic T (p2 — 1) bar (66)
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1
— 1_5(711—1) _ n*(l_g(kdes_l))
P1= n-1 P2 = (kges—1)
Presiunea medie indicata Dmi = Uy * D; bar (67)
Presiunea medie efectiva Pme = Nm * Pmi bar (68)
Randamentul efectiv al motorului Nem = Nm * N % (69)
- - 3600 * 1000 100
Consumul specific de combustibil Csp = " * 0 g/kwWh | (70)
em i
Dimensiunile fundamentale ale motorului
Capacitatea cilindrica necesara 12 % P, 107
pentru 1 cilindru Pme * 105 xn i
Cilindreea totala a motorului Vi=Vy*i I (72)
Diametrul cilindrului calculat D =(——=)3 %100 mm 73
G100 (73)
Cursa pistonului calculat S=Dx*® mm (74)
Diametrul cilindrului adoptat Dadoptat, € Obtine prin rotunjire mm -
Cursa pistonului adoptat Sadoptat, S€ Obtine prin rotunjire mm -
o . 3.14xD? xS«
Cilindreea reala a motorului Ve = - 2 ML 10°° I (75)
S *N
Viteza medie a pistonului V= % * 0.001 m/s (76)
P,
Puterea litrica a motorului P == KW/l | (77)
Vit
P Ny
Numarul de motoare necesar n= w - (78)
e
. Nmr, S€ obtine prin rotunjirea superioara a
Numarul real de motoare - . - -
numarului necesar de motoare
Puterea electrica reald furnizata P, =ny*P, kw (79)
Tabelul 10. Calculul ciclului motorului
Nr.crt. | Marimea | Notatie | Valoare | U.M.
Date de intrare
1 Puterea nominald Pe 50 kw
2 Turatia nominala n 3000 rot/min
3 Numarul de cilindrii i 6 cil
Alegerea parametrilor initiali
4 Temperatura initiald To 288.15 K
5 Presiunea initiald Po 1.0132 bar
6 Temperatura gazelor reziduale Ty 900 K
7 Presiunea gazelor reziduale Pyr 1.25 bar
8 Coeficientul de exces de aer A 1.1 -
9 Raportul de comprimare € 9 -
Parametrii procesului de schimbare a gazelor
10 Presiunea la sfarsitul admisiei Psa 0.7 bar
11 Preincalzirea amestecului AT 15 K
12 Coeficientul de post umplere Vp 1.15 -
13 Coeficientul gazelor reziduale Yr 0.07 -
14 Temperatura la sfarsitul admisiei Ta 342.32 K
15 Coeficientul de umplere Nv 0.85 -

Parametrii procesului de comprimare

16




16 Coeficientul adiabatic n 1.29 -
17 Presiunea la sfarsitul comprimarii Pc 11.78 bar
18 Temperatura la sfarsitul comprimarii T 640.33 K
19 Volumul camerei de ardere V3=V2
Parametrii procesului de ardere
19 Puterea calorifica inferioard a comb Qi 4518.1288 kJ/ms
20 Coeficientul de utilizare a caldurii 3 0.95 -
21 Aerul minim necesar arderii 1 kg comb L min 0.0377896 | kmol/kg
22 Coeficientul teoretic de variatie a masei molare o 0.6438066
23 Coeficientul real de variatie a masei molare U 0.6671812
Caldurile specifice medii la finalul procesului de ardere
24 Caldura specifica CO» Cpco? 1.423 kJ/kg*K
25 Caldura specifica O Cpo2 1.261 kJ/kg*K
26 Cildura specifica N CpN2 1.324 kJ/kg*K
27 Cildura specificd H20 CpH20 3.129 kJ/kg*K
Participatii volumice
28 Participatia volumica de O ro; 1.04 %
29 Participatia volumica de N> rN» 71.98 %
30 Participatia volumica de CO; rCo, 16.03 %
31 Participatia volumica de H,O rH,O 10.95 %
32 Cildura specifica a gazelor la sfarsitul procesului Con 31142 | ki/kmol*K
de ardere
33 Tempera‘iura la sfarsitul procesului de ardere - T, 3280 K
presupusa
Cildura specifica a gazelor la sfarsitul procesului cmv 31.32 KI/kmol*K
de ardere
34 Temperiltura la sfarsitul procesului de ardere - T, 3308.7 K
calculata
35 Eroare temperatura sf proc € 0.867 %
36 Presiunea la sfarsitul procesului de ardere p: 28.90 bar
37 Rotunjirea diafragmei 0, 0.95
38 Presiunea la sfarsitul arderii corectate Par 27.46 bar
39 Gradul de crestere al presiunii I1 2.330
Procesul de destindere
40 Se presupune coeficientul adiabatic al destinderii Kdes 1.1
41 Presiunea la sfarsitul destinderii Po 2.45 bar
42 Temperatura la sfarsitul destinderii Ty 2632.99 K
Parametrii principali ai motorului
43 Randamentul mecanic Nm 0.9
44 Coeficientul de rotunjire al diagramei Ur 0.95
45 Presiunea medie a ciclului teoretic pi 4.37 bar
46 Presiunea medie indicata Pri 4.15 bar
47 Randamentul indicat al motorului N 23.25 %
48 Presiunea medie efectiva Prme 3.73 bar
49 Randamentul efectiv al motorului Nem 20.92 %
50 Consumul specific de combustibil Csp 4254.0 g/kWh
Dimensiunile fundamentale ale motorului
51 Raport cursi-alezaj D 1
52 Capacitatea cilindrica necesara pentru un cilindru Vi 0.893 I
53 Cilindreea totald a motorului Vi 5.358 I
54 Diametrul cilindrului calculat D 104.39 mm
55 Cursa pistonului calculat S 104.39 mm
56 Diametrul cilindrului adoptat D 104.00 mm
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57 Cursa pistonului adoptat S 104.00 mm
58 Cilindreea reala a motorului Vi 5.358 |
59 Viteza medie a pistonului Vi 10.40 m/s
60 Puterea litrica a motorului P 9.33 kW/I
61 Numarul de motoare necesar n 0.5106564 -
62 Numarul real de motoare N 1 -
63 Puterea electrica reald furnizata Per 50 kW

2.1.4. Calculul recuperarii caldurii provenita de la MAS

Scopul acestui calculul a fost de a determina totalul caldurii ce poate fi efectiv folosita
si totodata sa se veridice daca un singur motor poate acoperi intreg necesarul termic cerut de
catre un consumator. Astfel, in continuare sunt prezentate relatiile de calcul utilizate si valorile
numerice obtinute (Tabelul 11).

Debitul de combustibil:
[ka/s] (80)

Pe

Nem*Qj

Bcomb =
Debitul de combustibil orar:
Ben =222 [kg/h] (81)

Debitul volumic de combustibil:
Byoy 222 [min/h] (82)
ch
Cantitatea de cdladura disponibila:
Q = ¢ Bep - H; [kI/h] (83)
Cantitatea de cdladura pierduta cu fluidul de racire:
Qrm = 0,266 -1 D173 - §0575 . 071 . (14 1,5 -2) - (2 — 1) 7286 [k/h] (84)
Cantitatea de caladura totald pierduta cu fluidul de racire:
Qr
Qrm totar = 10003600 * Daf [MWh/h] (85)

unde: Daf = 8000 [h] este durata anuala de functionare.

Cantitatea de caladura pierduta in gazele de ardere:

Qga = Pga Cupg * Boor - (Te = T1) [kI/h] (86)
Cantitatea de caladurd totala pierduta in gazele de ardere:

Qga total = o2+ Doy [MWh/H] (87)
Cantitatea de caladurd echivalenta lucrului mecanic:

Q. = 3600 - P, [kJ/h] (88)
Volumul de CO:
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2
Vcoz—3Vcoz
22.414

S-a considerat ca in motoarele cu aprindere prin scanteie carbonul din combustibil arde

Veo = [kmol/kg] (89)

in reactie cu oxigenul degajand g CO0,, restul de %fiind CO.

Cantitatea de caladura pierduta prin ardere incompleta:
AQin =V¢o CMpCO *Bep - T, [kI/] (90)
unde: Cwpco = 30.171 [kI/kmol*K].

Cantitatea de caladura pierduta rezidual:

Qrez = Q_(Qe + 0, + an + AQm) [k‘]/h] (91)
Procentul de caldura echivalenta a lucrului mecanic:
Qe
qe =, [%] (92)
Procentul de caldura pierduta cu fluidul de racire:
Qr
Qrm = 0 [%] (93)
Procentul de cdldura pierduta cu gazele de evacuare:
Qga
Qga = % [%0] (94)
Procentul de caldura pierduta rezidual:
Qrez
Qrez = Qe [%] (95)
Tabelul 11. Calculul recuperirii cialdurii provenita de la MAS
g::t Marimea Notatie Valoare U.M.
1 | Debitul de combustibil Beomb 0.059083 ka/s
2 | Debitul de combustibil orar Bch 212.700 kg/h
3 | Cantitatea de caldura disponibila Q 817272 kJ/h
4 | Debitul volumic de combustibil Buol 356.42 Nm/h
5 | Caldura pierduta cu fluidul de racire Qr 143122 kJ/h
6 | Caldura totala pierduta cu fluidul de racire Qrr 318.04 MWh/an
7 | Caldura pierduta cu gazele evacuate Qq 257992 kJ/h
8 | Caldura totala pierduta cu gazele evacuate Qqgr 573.31 MWh/an
9 | Temperatura medie a gazelor de evacuare Tev 900 K
10 | Caldura echivalenta lucrului mecanic Qe 180000 kJ/h
11 | Caldura pierduta prin ardere incompleta AQin 16422 kd/h
12 | Volumul de CO Vco 0.00399 kmol/kg
13 | Caldura specifica molaraa CO Cwmpco 30.171 kJ/kmol*K
14 | Caldura pierduta rezidual Qrez 219735 kJ/h
15 | Procentul de caldura echivalenta a lucrului mec Qe 22.02 %
16 | Procentul de caldura pierduta cu fluidul de racire Or 17.51 %
17 | Procentul de caldura pierduta cu gazele evacuate Jg 31.56 %
18 | Procentul de caldura pierduta prin ardere incompleta Qin 2.01 %
19 | Procendul de caldura pierduta rezidual Qrez 26.88 %
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Distributia procentuala a caldurii disponibilda in motor este prezentanta in diagrama
Sankey din figura 4 de mai jos.

100%
90%
80%

70%
60%
0% Q_ga; 25%
40%

30%

Repartitia fluxurilor, [%]

20%
10%

0%
Puterea termica intrata in MP Puteri termice iesite din MP

Fluxuri intrate/iesite

Figura 4. Diagrama Sankey pentru fluxurile intrate/iesite

2.1.5. Calculul ITG in regim nominal de functionare

Tn acest subcapitol s-a realizat calculul unei instalatii cu gaze in regim nominal de

functionare, avand principalele caracteristici prezentate n Tabelul 11:

Tabelul 11. Principalele caracteristici ale ITG analizati

Parametru Valoare
Putere electrica la bornele generatorului, kW 10000
Raport de compresie 17
Temperatura superioara a ciclului termodinamic, K* 1225
Combustibil utilizat CH4 (100%)

*Definita conform normelor ISO

Temperatura superioara a ciclului termodinamic este definitd conform normelor ISO,
ea surprinzand Tn mod implicit efectul racirii cu aer a paletajului turbinei cu gaze. Aceasta
temperatura descrie in acelasi timp atat punctul de iesire din camera de ardere, cat si cel de
intrare n turbina cu gaze. Schema de calcul adoptatd este prezentata in continuare. Pentru
calcul termic al ITG s-a adoptat un model matematic simplificat pentru care se cunosc: Cpga =
1.17 kJ/(kgK), Cpaer = 1.03 kJ/(kgK), Cpga(iesire) = 1.17 kJ/(kgK), y = 1.39.

Tn cadrul procesul de compresie s-au determinat urmatorii parametrii:

- Punctul de intrare in filtrul de aer: se considera Pg = 1.013 bar, To = 288.15 K, ¢o = 60%
rezultd ca Ho = Cp * To = 337.14 kJ/Kg.
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- Punctul de intrare in compresor: se considera: APo; = 0.03 bar rezulta ca P1 = Pg- APo1 =
0.983 bar, T1=To=288.15K, ho=h; = 337.14 kJ/Kg.

- Punctul teoretic de esapare din compresor este: Tot =T1 *ex¥ Y= 288.15*17139-1/1.3 = 638
K, hat =cp T2t =1.1*638 = 701.9 kJ/kg.

- Pentru predeterminarea randamentului politropic al compresorului se utilizeaza relatia: nk=

0.98. Rezultd punctul real de esapare din compresor: hy = h1+hZ;khl = 337.14 +
701.9-337.14 _ 696 8 kI/K, To=22 = £2%8 - 67652 K, Po=P1*ex = 0.983*17 = 16.71 bar.
0,98 cp 1,03

Combustibilul utilizat este gaz metan pentru care se cunosc: Hi' = 50000 kJ/kg, mao =
17.7 kgaer/kgCH4, Tref =293.15 K.
Randamentul camerei de ardere se alege: nca=0.98.

Pe baza datelor de mai sus, se determina debitul specific de combustibil:

Cps(T2—T 1,1%x(1225-676,52
V|TG — lp (T3-T2) - ( ) = 0.0133 kgCH4/kgaer-
Nca*Hi=cp*(T3-1,,;)  0,98+50000-1,1%(1225-293,15)
1 _ 1
VITGxmg,,  0,0133%17,7

=4.217.

Excesul de aer ia iesirea din camera de ardere este: az =

In cadrul procesului de destindere se considera pierderea de presiune in CA, Apzs =
0.835 bar. Rezulta parametri de intrare in ITG: P3 = p2 — Ap2s = 16.71 — 0.835 = 15.876 bar,
ha=cp * T3 =1.1 * 1225 =1433.25 kJ/kg.

Tn amortizorul de zgomot se considera Apass = 0.05 bar. Rezulti ca (in conditiile in care

Ps = Po): P4 = Ps +Apas = 1.013 + 0.05 = 1.063 bar.

pg 15,876

Raportul de destindere in turbina cu gaze: erc= —=———=14.935.

Punctul teoretic de esapare in turbina cu gaze este:

1=y 1-1,39

Tu=Ta* e, =1225* 14.935 139 = 646.06 K;
hat= ¢p*Ta= 1.1 * 646.06 = 710.66 kJ/Kg.

Pentru predeterminarea randamentului politropic al turbinei cu gaze se utilizeaza:

14,935-1

=0.894.

N6 =095 - == 0,95 -

Rezultd punctul real de esapare din turbina cu gaze:

ha= hs - (N3 - ha)) = 1433.25 - (1433.25 -710.66) * 0.894 = 782.92 kJ/Kg;

hy _ 782.92

Ta= =711.75 K.

¢p
In amortizorul de zgomot are loc un proces de laminare. Deci: hs = hs =782.92 kJ/ kg,
Ts=T4=711.75 K.

Indictorii specifici
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Lucrul mecanic specific consumat de compresor pentru 1 kg de aer aspirat:
Lk=h2-h1=696.8 - 337.14 = 359.68 kJ/kg.

Lucrul mecanic specific produs de turbina cu gaze:
Lite= (1 + V™) * (h3- hs) = (1 + 0.0133) * (1433.25 - 782.92) = 659.04 kJ/Kg.

Lucrul mecanic specific produs de ITG:
Lite = Lvc - Lk = 659.04 - 359.68 = 299.36 kJ/Kg.

Puterea termica specifica preluata la sursa calda a ciclului ITG pentru 1 kg de aer
aspirat de compresor:
Qi = V'T¢ * g * nca = 0.0133*50000*0.98 = 656.32 kl/kg.

Randamentul termic al ITG: n;= =€ = 2223% = g 456,
Q; 656,32

Randamentul electric brut al ITG: nm=0.995, nc=0.987, nt= 1 (ITG este cuplata rigid
cu generatorul electric). Rezulta:
ne = Nt™* Nca* v * ne * Ny=0.378 * 0.998 * 0.992 * 0.984 * 1 = 0.436.
Debite absolute de agent termic si de combustibil

Debitul de combustibil introdus Tn camera de ardere:

P 10000
=—2_= = 0.458 kg/s.
ng*H; 0,436%50000

Debitul de aer aspirat de compresor:
Daer=03* Mao™* B =4.217 * 17.7 * 0.458 = 34.222 kg/s.
Debitul de gaze de ardere esapat din ITG: Dga = Daer + B = 34.222 + 0.458 = 34.680

kg/s.
Tabelul 12. Date de intrare instalatie ITG

Nr.crt. Mairime Notatie U.M. Valoare
1 Presiune atmosferica Pa bar 1.013
2 Temperatura atmosferica ta K 288.15
3 Temperatura CA t3 K 1225
4 Debitul de aer Daer kg/s 450

5 Raportul de compresie €k - 17

6 Rand intern compressor K % 91

7 Randamentul CA NcA % 98

8 Randamentul intern turbine nrG % 90

9 Pierderile de presiune FA Apra bar 0.03
10 Pierderile de presiune CA Apca (0.05*p,) bar 0.83555
11 Pierderile de presiune AZ Apaz bar 0.05
12 Caldura specifica aer CPaer kJ/(kgK) 1.03
13 Caldura specifca ga CPga kJ/(kgK) 1.17
14 Caldura specifica ga la iesire CPga kJ/(kgK) 1.1
15 Exponent adiabatic aer Kaer - 1.39
16 Exponent adiabatic ga Kga - 1.31
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17 Putere calorifica inferioara PCI kJ/kg 50000
18 Randamentul mechanic Mm % 99.5
19 Randamentul generator Ng % 98.7
Tabelul 13. Rezultate calcul instalatie ITG
Nr. Marime Notatie | U.M. Relatie Valoare
crt.
Calculul parametrilor la intrarea si iesirea din FA
1 | Entalpia aer intrare FA ho kJ/kg CPaer'to 337.136
2 | Entalpia aer iesire FA h: kd/kg ho 337.136
3 | Presiune aer iesire FA P1 bar Pa-Apra 0.983
Calculul parametrilor procesului de compresie
4 | Presiune iesire compresor P2 bar P1°ek 16.711
5 | Temperatura teoretica iesire compresor Tat K T1 e (Kaer-1)/Kaer) | 638.047
7 | Temperatura reala iesire compresor T, K T1+H(Ta-T1)/Mk 676.520
8 | Temperatura reala iesire compresor t C 403.502
9 | Entalpia aer iesire compresor h, kJ/kg CPaer't2 696.831
Calculul parametrilor la iesirea din CA
10 | Entalpia gaze de ardere hs kJ/kg cps-ts 1433.25
11 | Presiunea gazelor de ardere Ps3 bar P2-Apca 15.8755
Calculul parametrilor procesului de destindere TG
12 | Presiunea gazelor de ardere la iesire din Pa bar PstApaz 1.063
TG
13 | Raport de destindere TG £TG - pa/p4 14,9346
14 | Temperatura teoretica iesire TG Ta K Ta/e1c™((Kg-1)/Kyg) 646.061
15 | Temperatura teoretica iesire TG tae C 372.911
16 | Entalpia teoretica Nat kd/kg CP4-tat 710.667
17 Entalpia reala h4 kJ/kg h3-T]TG'(h3-h4t) 782.926
18 | Temperatura reala iesire TG T4 K h4/cp 711.751
Calculul parametrilor procesului de iesire din AZ
19 | Entalpia reala hs kJ/kg hs =h, 782.926
20 | Temperatura reala iesire AZ Ts K Ts=T4 711.751
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Introducere

Chiar daca tehnologia IGCC este in continua dezvoltare, raman provocari care trebuie
abordate. Principalele limitdri ale acestei tehnologii sunt costul, disponibilitatea si
complexitatea sistemului [3]. Costurile specifice de capital si exploatare, disponibilitatea
tehnologica si diminuarea complexitatii instalatiilor existente (retehnologizarea) sunt
principalii factori care conduc la dezvoltarea si avansarea sistemelor de alimentare cu
combustibili solizi, de gazeificare si de sustinere, de tratare a gazului de sinteza si de fabricare
a turbinelor. Dincolo de provocarile descrise mai sus, integrarea conceptului CCUS, atét in
partea de producere a energiei cat si in partea de utilizare si stocare (recuperarea petrolului din
zacamintele semiepuizate — EOR sau injectarea si stocarea intr-un acfiver salin) raimane un pas
esential in asigurarea functionarii sistemului si sub constrangerile de mediu aferente sectorului

energetic.

In acest context, acest studiu se bazeazi pe un sistem de ciclu combinat cu gazeificarea
integrata a biomasei — BIGCC. O prima etapa constd in determinarea compozitiei gazului de
sinteza obtinut prin gazeificarea biomasei utilizand ca si agent oxidant aer/oxigen, urmand
integrarea reactorului de conversie a CO n H2 si maximizarea calitatii gazului de sinteza
produs. Dupa aceste etape, gazul de sinteza este tratat printr-un proces de separare a CO2 prin
absorbtie fizicd, urmand ca gazul de sinteza curat sa fie utilizat pentru producerea de energie

electrica.

1.2. Maximizarea calitatii gazului de sintezi prin integrarea reactorului de conversie a
COin H:

Pentru aplicatiile in care raportul H2/CO trebuie sa fie marit/ajustat pentru a satisface
cerintele de calitate impuse, gazul de sinteza trece printr-un reactor in pat fix, cu mai multe
etape, care contine catalizatori de schimbare pentru a transforma CO si vaporii de apa in Hz si
COo, conform reactiei de mai jos, cunoscuta sub numele de reactie de transformare apa-gaz
(WGS).

CO + H,0 & CO, + H, AH = —41-2L (4)

mol

Tn acest studiu am aplicat reactia de schimb apa-abur pentru compozitiile optime ale

gazului de sinteza obtinute la punctul 1.1, respectiv pentru un raport ER = 0.4 la gazeificarea
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cu aer, si pentru un raport ER = 0.35 la gazeificarea cu oxigen. Cantitatea de abur introdusa in
reactorul de conversie a variat intre 200..1400 kg/h, pana la transformarea totala a CO.
Compozitiile singazului dupd integrarea reactorului de conversie, pentru gazeificarea cu
aer/oxigen, sunt reprezentate in Figurile 7 si 8. Odata cu cresterea debitului orar de abur
introdus in reactorul de conversie, fractia volumica a CO scade iar cea a CO; creste. In schimb
fractia volumica a Hz creste pana la un debit de abur de 800 kg/h in cazul gazeificérii cu aer,
obtinandu-se o valoare maxima de 0.205, urmand o scédere a fractiei volumice acestuia pentru
debite mai mari de abur. In cazul gazeificarii cu oxigen, fractia volumica maxima a Ha a fost

obtinutd pentru un debit de abur de 400 kg/h.

H2 CH4 N2 0O —e—CO2 H20 H2 CH4 N2 CO —e—CO02 H20
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(=]
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Compozitie singaz [fractie volumica]
[ =R o
[ )

o
=}
o ¢
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Abur [kg/h] Abur [kg/h]

Figura 7. Compozitia singazului dupa WGS'in  Figura 8. Compozitia singazului dupa WGS n
cazul gazeificarii cu aer cazul gazeificarii cu oxigen

In Figurile 9 si 10 sunt reprezentate raportele Ho/CO si CO2/CO obtinute dupa reactia
de schimb apa-abur in functie de debitul orar de abur. Se observa ca atat pentru gazeificarea cu
aer, cat si pentru gazeificarea cu oxigen, aceste rapoarte cresc odata cu introducerea in reactie
a unui debit mai mare de abur, datoritd unei cantitati mai mari de Hz si CO2 in gazul de sinteza
dupa conversia monoxidului de carbon din gazul de sintezd. De exemplu, pentru cazul
gazeificarii biomasei cu aer, raportul H2/CO nainte de WGS a fost de 0.93 molxz2/molco, iar
dupa WGS acesta a crescut pana la 6.62 molq2/molco pentru un debit de abur de 1400 kg/h.
Pentru raportul CO2/CO molco2/molco, dupa gazeificarea cu aer acesta a fost de 0.55
molco2/molco, ajungénd la 5.3 molco2/molco pentru 1400 kg/h de abur introduse in reactorul

de conversie.
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Figura 9. Raportul H2/CO, CO2/CO dupa WGS Figura 10. Raportul H./CO, CO2/CO dupa
in cazul gazeificarii cu aer WGS in cazul gazeificarii cu oxigen

Pentru a Tmbundtdti compozitia gazului de sinteza, dupda WGS, urmeazd o etapa de
tratare a acestuia, respectiv de indepartare a particulelor solide si a vaporilor de apa, obtindndu-
se un gaz bogat in Hz si CO2. Astfel, in Figura 11, respectiv 12 este reprezentata compozitia
singazului in cazul gazeificarii Cu aer, respectiv cu oxigen dupa aceasta etapa.
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Figura 11. Compozitia singazului dupa etapa de  Figura 12. Compozitia singazului dupa etapa de
tratare Tn cazul gazeificarii cu aer tratare in cazul gazeificarii cu oxigen

Dupa etapa de gazeificare, WGA si etapa de tratare, dioxidul de carbon din gazul de
sintezd este separat prin absorbtie fizica. Compozitia gazului de sintezd considerata pentru
separarea CO: este cea pentru care s-a obtinut valorea cea mai mare pentru raportul H2/CO,
respectiv pentru raportul CO2/CO. Astfel, in continuare se va trata gazul de sinteza obtinut in
cazul gazeificarii cu aer, cu urmatoarea compozitie: H2= 27 %, CHs = 1 %, N2=46 %, CO =

4%, CO2 =22 %.

1.3. Indicatorii tehnici de operare ai proceselor de absorbtie fizica in vederea captarii

dioxidului de carbon

In cazul absorbtiei fizice pentru separarea CO2 se utilizeaza solventi fizici, fara o reactie
chimica. Absorbtia dioxidului de carbon in solvent se datoreaza solubilitatii. In general,

solubilitatea creste odata cu cresterea presiunii si scaderea temperaturii. Prin urmare, procesul
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de absorbtie fizici a CO; se realizeaza la presiune ridicatd si temperatura scazuta [11, 12]. Tn
mod normal, absorbtia fizica a CO- are loc atunci cand presiunea partiala a CO> este mai mare
de 3.5 bar [13]. De asemenea, si alte componente din fluxul de gaze vor fi absorbite in solventii
fizici, in functie de concentratia si solubilitatea acestora. Un avantaj al concentratiei ridicate de
COz2 din gaz si a unei presiuni partiale rdicate a CO2 consta in faptul ca echipamentul de captare
a CO2 poate fi realizat la dimensiuni mai mici si are sanctiuni mai mici pentru regenerare in

comparatie cu tratarea unui gaz cu o concentratie si o presiune partiald scazuta a COx.

Exista si alte avantaje ale utilizarii absorbtiei fizice pentru separarea CO2. Primul, si cel
mai important, este ci, costurile de capital si de exploatare sunt relativ scizute. In plus,
conductele si echipamentele nu trebuie sd fie din otel aliat deoarece solventii fizici nu sunt
corozivi. Acest lucru reduce si mai mult costul capitalului. In cazul absorbtiei fizice nu este
nevoie de o Incdlzire exterioard, singurul consum semnificativ de energie se datoreaza
pompelor de recirculare a solventului fizic si a compresorului de gaze. Astfel, procesul de
separare a CO2 prin absorbtie fizicd poate fi realizat la un cost mai redus, comparativ cu
celelalte procese de separare [14]. Procesul de regenerare a solventului fizic poate fi realizat
prin reducerea presiunii, Striparea cu gaz inert sau prin regenerarea termica. Metodele de
regenerare prin reducerea presiunii §i striparea cu gaz inert necesitd o cerintd mica de energie,
in timp ce regenerarea termicd poate necesita un consum mai mare de energie, dar totusi o
cantitate semnificativ mai micd de energie decat cea necesara pentru procesul prin absorbtie
chimica. Cu toate acestea, dezavantajul major al integrarii procesului de captare a CO2 prin
absorbtie fizicd constd in energia necesara ridicata pentru comprimarea gazului ce urmeaza a

fi tratat [15].

Existd mai mulfi solventi fizici pentru utilizarea in aplicatiile de tratare a gazelor, cei
mai utilizati sunt: dimetilul eter de polietilen glicol (DMEPG — Procesul Selexol), propilen
carbonat (PC — Solvent Fluor), N-metil-2-pirolidon (NMP — Procesul Purisol) si metanolul
(MeOH — Procesul Rectisol). Solventii fizici nu sunt corozivi, nu sunt toxici si necesitad
echipamente fabricate din otel carbon. Selectarea unui proces cu solventi fizici depinde de
obiectivele procesului si de caracteristicile solventilor [16]. Printre caracteristicile solventilor
se numara selectivitatea pentru H2S, COS, HCN, etc., efectul continutului de apa in gazele ce
urmeazd a fi tratate, aprovizionarea solventilor, costurile cu achizitionarea acestora si
stabilitatea termicd. In Tabelul de mai jos sunt prezentate proprietatile fizice pentru cei patru

solventi enumerati mai sus [17].
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Tabelul 2. Proprietatile solventilor fizici

Solvent Metanol DMEPG NMP PC
Vascozitate la 25°C, (Cp) 0.6 5.8 1.65 3
Greutate specifica la 25°C, (kg/m?®) 785 1030 1027 1195
Masa molara, (g/mol) 32 280 99 102
Presiune vapori la 25°C, (Pa) 16.7-10° 0.097 53 11.3
Punct de topire, (°C) -92 -28 -24 -48
Punct de fierbere, (°C) 65 275 202 240
Conductivitate termica, (W/m/K) 0.21 0.19 0.16 0.21
Temperatura maxima operare, (°C) - 175 - 65
Caldura specifica la 25°C, (kJ/kg/K) 2.37 2.05 1.68 1.4
Solubilitate CO; la 25°C, (m3co2/Msotvent) 3.18 3.63 3.57 3.40
*pentru comparatie, solubilitatea CO in apa la 35 °C si 1 atm presiunea partialda a CO, este 0.6
m3C02/ mssolvent

1.4. Analiza comparativa a proceselor de captare CO: prin absorbtie fizica

In cadrul acestui studiu am analizat eficienta de captare a dioxidului de carbon pentru
3 dintre solventii fizici prezentati mai sus, respectiv pentru MeOH, NMP si PC, in functie de
temperatura si presiunea procesului de absorbtie. Compozitia gazului de sinteza tratat este cea
obtinuta la gazeificarea cu aer, pentru un raport ER = 0.4 KQaer real/KQaer stoech $1 pentru un raport
H2/CO de 6.62 molx2/molco. Schema procesului prin absorbtie fizica este prezentata in Figura
1.
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Figura 13. Schema procesului de captare CO. prin absorbtie fizica [18]

Inainte de introducerea gazului de sinteza in unitatea de absorbtie, acesta este
comprimat si racit pentru mentinerea unei temperaturi scazute in procesul de absorbtie fizica.

Presiunea procesului de absorbtie a fost mentinuta constanta la 20 bar, astfel atat gazul de
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sinteza cat si solventul fizic intrd in unitatea de absorbtie cu aceastd presiune. Temperatura
gazului de sinteza a fost considerata de 20 °C, iar temperatura solventului chimic a variat intre

-10..20 °C.

In cazul utilizarii ca si solvent fizic metanolul, temperaturile solventului la intrarea in
unitatea de absorbtie au fost de 20, 10, 5, 0 si -5 °C. Raportul dintre cantitatea de solvent fizic
(L) si cantitatea de singaz (G) este denumit in continuare raportul L/G. Astfel, eficienta de
captare a CO> creste odata cu cresterea raportului L/G, datorita introducerii unei cantitati mai
mari de solvent in unitatea de absorbtie pentru a trata acelasi debit de gaz de sinteza. Dupa cum
se poate observa n Figura 14, scaderea temperaturii solventului fizic favorizeaza procesul de
absorbtie, si prin urmare dacd se doreste operarea cu debite mai mici de solvent fizic sunt
necesare temperaturi mai scizute. in Figura 15 este reprezentat raportul L/G si gradul de
incarcare al solventului bogat ih CO2 in functie de temperatura solventului, pentru o eficienta
de captare a COz de 90 %. Astfel, la temperaturi mai mici ale solventului, gradul de incarcare
al solventului bogat ih CO- este mai mare. Pentru o temperatura de 20 °C, raportul L/G necesar
pentru o eficienta de 90 % este de 3.9 kgsolvent/KJsingaz, in schimb pentru o temperatura de -5 °C,

raportul L/G este de 2.6 Kgsolvent/KQsingaz.
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Figura 14. Eficienta de captare a CO; in functie = Figura 15. Raportul L/G si gradul de incércare
de raportul L/G pentru MeOH bogat in CO> in functie de temperatura
solventului

Pentru solventul fizic NMP, temperaturile considerate au fost de 20, 10, 0, -5 si -10 °C,
ca st in cazul utilizarii metanolului, eficienta de captare a CO2 creste odata cu cresterea
raportului L/G (Figura 16). Insa pentru o temperatura de 20 °C si o eficientd de captare a CO;
de 90 %, raportul L/G obtinut a fost de 11.3 kgsolvent/KGsingaz, SENSibil mai mare decét in cazul
metanolului (Figura 17). De aceea, pentru NMP s-a considerat si valoarea de -10 °C a

temperaturii solventului la intrarea n unitatea de absorbtie, pentru a se obtine rapoarte L/G mai
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mici. In Figurile 18 si 19 sunt prezentate rezultatele obtinute pentru solventul fizic PC pentru

aceleasi temperaturi ca si in cazul solventului NMP.
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temperatura solventului

In Figura 20 este reprezentata eficienta de captare a CO; in functie de raportul L/G,
pentru solventii fizici analizati (MeOH, NMP si PC), la o temperaturd de intrare a solventului
fizic In coloana de absorbtie de 20 °C. Rapoartele L/G cele mai mici au fost obtinute pentru
MeOH, datorita proprietatilor fizice ale acestuia, avand un impact asupra dimensiunilor
coloanei de absorbtie si asupra cerintei de energie asociata cu ricirea solventului fizic. In cazul
NMP si PC, rezultatele obtinute nu prezinta diferente semnificative. Comparativ cu MeOH, se
constatd ca atingerea unei eficiente de 90 % se obtine pentru un raport L/G mai mare de 10

ceea ce conduce la cresterea costurilor de operare.
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Concluzii

Tn cadrul acestui studiu s-a analizat procesul de gazeificare al biomasei, folosind ca si
agent de oxidare aerul si oxigenul pur. Puterea termicd maxima continuta in gazul de sinteza a
fost obtinuta pentru un raport ER de 0.4 in cazul gazeificarii cu aer, si de 0.35 in cazul
gazeificarii cu oxigen. Dupa procesul de gazeificare, pentru imbunatatirea calitatii gazului de
sinteza, s-a integrat un reactor de conversie al monoxidului de carbon in hidrogen. Astfel, odata
cu cresterea concentratiei de hidrogen din gazul de sinteza, creste si concentratia de dioxid de
carbon, datorita reactiei de schimb apa-gaz. Dupa aceasta etapa, gazul de sinteza a trecut printr-
o etapa de tratare, de indepartare a particulelor solide si a vaporilor de apa, obtinandu-se un gaz
compus Tn principal din Hz si CO. Concentratia dioxidului de carbon din gazul de sinteza a
fost de 22 % la gazeificarea cu aer, si de 38 % la gazeificarea cu oxigen. in aceste conditii,
captarea pre-combustie a dioxidului de carbon este cea mai avantajoasa tehnologie de separare,
datorita concentratiei ridicate de CO din gazul de sinteza. S-a analizat procesul de captare a
CO2 prin absorbtie fizica pentru trei solventi fizici (MeOH, NMP, PC) determinandu-se
eficienta de captare a CO2 in functie de temperatura acestora la intrarea in coloana de absorbtie.
Procesul Rectisol (MeOH) a rezultat ca fiind cel mai avantajos, avand eficiente de captare a

CO2 mai mari la temperaturi mai rdicate si rapoarte L/G mai mici.

2.2. Integrarea energetica a procesului de absorbtie fizici a CO2 in cadrul instalatiilor
energetice (turbina cu gaze)

Tn cadrul acestui subcapitol s-a analizat valorificarea gazului de sinteza produs prin
gazeificarea biomasei (cu compozitia elementara a biomasei prezentatd n subcapitolul 1.1),
prin simularea procesului de ardere si a utilizarii gazului de sintezd intr-0 turbina cu gaze in

programul de specialitate Chemcad. Atat concentratiile volumice cat si puterea calorifica
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inferioard a gazului de sintezd (singaz) Tnainte si dupd captarea dioxidului de carbon pre-

combustie prin absorbtie fizica sunt prezentate in Tabelul 14. S-a considerat o eficienta de

captare a CO, de 90%.

Tabelul 14. Concentratie volumica gaz de sinteza inainte si dupa captarea CO;
Concentratie volumici (vol. %) | Tnainte de captarea CO, Dupa captarea CO-

H2 27 35

CH, 1 1.2

N 46 57

Cco 4 5

COo; 22 2.8

PCI (kJ/kg) 4114.3 4030.7

Variantele analizate in cadrul acestui studiu au fost urméatoarele:

— Varianta 0: caz in care s-a utilizat in turbina cu gaze (TG) gazul de sinteza inaintea captarii
COg;

— Varianta 1: caz in care s-a utilizat in turbina cu gaze gazul de sinteza dupa captarea CO»;

— Varianta 2: caz in care s-a utilizat in turbina cu gaze gazul de sinteza dupa captarea CO> si
s-a utilizat o parte din caldura gazelor de ardere pentru preincilzirea amestecului aer-gaz
de sinteza inainte de intrarea acestuia in turbina cu gaze;

— Varianta 3: caz in care s-a utilizat in turbina cu gaze gazul de sinteza dupa captarea COo,
recuperarea caldurii gazelor de ardere pentru a produce abur utilizat intr-o turbina cu abur
(TA), plus preincalzirea amestecului aer-gaz de sinteza inainte de intrarea in turbina cu
gaze;

— Varianta 4: caz in care s-a utilizat in turbina cu gaze gazul de sinteza dupa captarea COz,
preincdlzirea amestecului aer-gaz de sinteza si preincalzirea gazului de sintezd inainte de

intrarea acestora in turbina cu gaze.

Tn figurile 5-8 sunt prezentate diagramele schematice ale variantelor analizate realizate

Tn softul de simulare Chemcad.
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Figura 8. Diagrama schematica pentru Varianta 4

Pentru a compara variantele analizate s-au variat diferiti parametrii, precum debitul de
aer introdus in camera de ardere pentru a determina temperatura optima pentru care se obtine
o putere electrica maxima si evident o efcienta maxima pentru intregul proces. Astfel, in
figurile 9-13 sunt reprezentate variatiile concentratiilor volumice din gazele de ardere pentru
fiecare variantd analizatd in functe de debitul de aer introdus in camera de ardere (CA),
respectiv in functie de raportul dintre cantitatea de gaz de sinteza introdus in CA si de cantitatea
de aer introdusd in CA. Se observd ca pentru toate variantele analizate concentratiille

elementelor combustibile (H2, CO) din gazele de ardere tind spre zero la valori mai mici ale
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raportului gaz de sintezd/aer, insd concentratia Oz din gazele de ardere creste, fiind nevoie de

o cantitate mai mare de aer introdusa in camera de ardere, acest lucru avand un impact si asupra

dimensiunilor camerei de ardere.
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Figura 13. Concentratia volumica a gazelor de ardere in functie de raportul gaz de sinteza/aer pentru
Varianta 4

In figurile 14-18 sunt reprezentate variatiile temperaturii din camera de ardere si puterea

produsa in functie de debitul de aer introdus In camera de ardere, astfel temperatura creste odata

cu cresterea debitului de aer pand la o anumitd valoare a debitului, in functie de varianta

analizata, observandu-se o scadere a temperaturii dupa aceastd valoare, iar puterea produsa

avand o crestere pana la o temperaturd in CA de 1200 °C. De exemplu, in cazul Variantei 0,
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caz in care se utilizeaza gazul de sinteza fara captarea CO2, pentru o temperatura de aproximativ
1200 °C, este nevoie de un debit de 40000 kg/h aer, producand astfel aproximativ 10.8 MW.
In schimb in cazul Variantei 1, unde se foloseste gazul de sinteza dupa captarea CO2, pentru o
temperatura de 1200 °C in camera de aer, debitul de aer introdus a fost de 50000 kg/h, iar

puterea produsa a fost de aproximativ 11.8 MW.
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Figura 18. Temperatura CA si puterea produsa in functie de debitul de aer pentru Varianta 4
O analiza comparativa intre rezultatele obtinute pentru Varianta 0 si Varianta 1 este
realizata in figurile 19 si 20. Se observa atat o crestere a temperaturii din camera de ardere, cat
si o crestere a puterii produse, pentru Varianta 1 comparativ cu Varianta 0, pentru acelasi debit

de aer introdus in camera de ardere, datorita imbunatatirii compozitiei gazului de sinteza dupa
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captarea CO> pre-combustie. Ca urmare in cazul Variantei 1 s-a realizat simularea procesului

pentru debite mai mari de aer, pentru a ajunge la temperatura camerei de ardere de 1200 °C.
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Figura 19. Temperatura camera de ardere in functie de debitul de aer pentru Varianta 0 si Varianta 1
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Figura 20. Puterea produsa in functie de debitul de aer pentru Varianta 0 si Varianta 1

Eficienta intregului proces s-a determinat cu urmatoarea relatie (1) pentru Variantele 0,

1, 2 si Varianta 4:

Prg—P
Efproces =_—T6 L (1)

Mg s*PClgs
unde: Pr; — reprezinta puterea turbinei cu gaze, kW; P, — reprezintd puterea compresorului,
KW; mi, ¢ — reprezinta debitul de gaz de sintezd , kg/h; PCI, s — reprezinta puterea calorifica

inferioard a gazului de sinteza.
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Tn cazul Variantei 3, in care se integreaza si turbina cu abur, eficienta procesului s-a
determinat cu relatia (2), avand ca si diferenta doar puterea produsa suplimentar in turbina cu

abur (Pry).

_ PrgtPTa—PC
Eforoces = S pery )

Astfel, Tn figura 21 se prezinta eficientele procesului pentru Varianta 1 si Varianta 0,
observandu-se ca si in cazul puterii produse ca se obtin eficiente mai mari in cazul separarii
dioxidului de carbon din gazul de sintezi. In figura 22 sunt prezentate eficientele procesului
pentru toate cele 4 variante studiate. Putem spune ca eficientele obtinute in functie de puterea
produsa, pentru cazul utilizarii gazului de sinteza intr-o turbind cu gaze fara captarea CO2 sunt
cele mai mici, comparativ cu celelalte variante, rezultand ca Variantele 3 si 4 sunt cele mai

bune optiuni de valorificare a gazului de sinteza.
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Figura 22. Eficienta procesului in functie de puterea produsa pentru toate Variantele 1,2,3,4

In continuare sunt prezentate eficientele variantelor analizate pentru o temperaturi
constanta a procesului de ardere a gazului de sinteza de 1200 °C (figura 23), astfel odata cu
integrarea unui sistem de recuperare a caldurii gazelor de ardere (Varianta 2) se cunoaste
imbunatdtiri semnificative in ceea ce priveste eficienta intregului ciclu. Rezulta ca varianta
integrarii procesului de captare CO2 pre-combustie prin absorbtie fizica intr-un ciclu combinat
gaze-abur cu gazeificare integrata (Varianta 3) este varianta optimad in ceea ce priveste

producerea de energie electrica.
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Figura 23. Eficienta procesului pentru temperatura CA de 1200°C

Un alt avantaj important in cazul integrarii procesului de captare CO2 consta in
cantitatea de dioxid de carbon emisa n atmosfera odata cu gazele de ardere rezultate din proces.
Din Figura 24 se observa ca dupa integrarea procesului de captare concentratia volumica a
dioxidului de carbon din gazele de ardere scade semnificativ, respectiv de la un procent de
aproximativ 11 %, in cazul utilizarii gazului de sinteza fara captarea COz2, la un procent de

maxim 2 % pentru variantele 1n care se integreaza procesul de captare a CO».
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Figura 24. Concentratia volumica a CO> Tn gazele de ardere pentru temperatura CA de 1200°C

Tn continuare s-au analizat urmatorii indicatori: eficienta procesului, temperatura CA,
debitul de gaz de sinteza si concentratia volumica a O2, CO. din gazele de ardere pentru o
putere constantd a turbinei cu gaze, de respectiv 10.8 MW pentru toate variantele studiate.
Astfel, in figurile 25 si 26 sunt prezentate eficienta procesului si temperatura CA pentru aceasta
putere constanta a turbinei cu gaze. Se observa ca si in aceste ipoteze eficienta procesului este
cea mai mare pentru varianta ciclului combinat cu gazeificare integratd cu captarea CO2 pre-
combustie, la fel cum s-a intamplat si in ipoteza mentinerii constante a temperaturii CA
prezentati anterior. In schimb, in cazul temperaturii CA s-a obtinut valoarea cea mai mare
pentru Varianta 4, datoritd preincdlzirii atdt a amestecului gaz de sinteza-aer, cat si a

preincélzirii gazului de sinteza, inainte de intrarea In camera de ardere.
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Figura 25. Eficienta procesului pentru puterea TG de 10.8 MW
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Datoritd imbunatatirii procesului de utilizare a gazului de sinteza, prin integrarea

ege e,

sintezd necesar producerii unei aceiasi cantitate de energie electrica scade (figura 27),
obtinandu-se astfel eficiente mai bune in variantele cu captarea CO; pre-combustie, eficienta

procesului raportandu-se la debitul de singaz introdus in proces.
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Figura 27. Debitul de gaz de sinteza pentru puterea TG de 10.8 MW
Concentratia volumica a Oz si CO2 in gazele de ardere la sfarsitul intregului proces
pentru o putere a TG de 10.8 MW pentru variantele analizate este prezentata in figura 28. In
cazul dioxidului de carbon, aceasta este redusa dupa captarea pre-combustie (Varianta 1, 2, 3,
4). In schimb, concentratia de Oz creste odati cu inegrarea procesului de captare si a recuperarii

caldurii din gazele de ardere evacuate din turbina cu gaze, din cauza debitului mai mare de aer
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introdus 1n proces, pentru arderea completa a elementelor combustibile din gazul de sinteza,

concentratia volumicd de Oz in gazele de ardere fiind cuprinsa intre 5-10 %.
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Figura 28. Concentratia volumica a Oz, CO; pentru puterea TG de 10.8 MW

Concluzii

Tn cadrul etapei 2 s-au determinat performantele energetice ale motoarelor termice pe
bazd de combustibili gazosi, ca si combustibil gazos s-a utilizat gazul de sinteza obtinut prin
gazeificarea biomasei cu compozitia determinata in cadrul etapei 1 si prezentata la inceputul
subcapitolului 2.1, si de asemenea s-a efectuat si calculul unei instalatii de turbina cu gaze in
regim nominal de functionare, dar in acest caz s-a utilizat ca si combustibil gazos metanul.
Astfel, dupd calculul arderii teoretice si arderii reale a gazului de sinteza a fost realizat calculul
ciclului motorului. In urma arderii teoretice a gazului de sintezi, volumul de gaze de ardere
rezultat a fost urmitorul: CO2 = 30 m3y, H20 = 18.85 m®y, N2 = 126.07 m3\. In cazul arderii
reale a gazului de sinteza au rezultat urmatoarele participatii volumice ale gazelor de ardere:
02 =1.04 %, N2 = 71.98 %, CO; = 16.03, H20 = 10.95. Pentru calculul motorului, ca si date
de intrare, puterea nominald a fost considerata de 50 kW, turatia nominald de 3000 rot/min si
numarul de cilindri egal cu 6. Dupa aplicarea relatiilor de calcul a rezultat un randament efectiv
al motorului de 20.92 %, iar consumul specific de combustibil a fost de 4254 g/kWh. Pentru
imbunatatirea performantelor motorului termic s-a realizat si un calcul de recuperare a caldurii
provenite de la MAS. Astfel, dupa realizarea si acestui calcul s-a construit diagrama Sankey
privind distributia procentuala a caldurii Tn motor, in acest caz caldura utila reprezinta 24 %,

caldura pierdutd cu fluidul de racire reprezinta 18 %, caldura pierdutd in gazele de ardere
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reprezintd 25 %, cdldura pierdutd rezidual reprezinta 31 %, iar cdldura pierdutd prin ardere

incompleta reprezintd 2 %.

De asemenea, s-a analizat integrarea energetica a procesului de separare a COz prin
absorbtie fizicd in cadrul instalatiilor energetice. In cadrul etapei 1, s-a analizat compozitia
gazului de sinteza rezultat in urma gazeificarii biomasei in functie de mai multi parametri,
urmand ca in cadrul acestei etape, respectiv in acest subcapitol sa se analizeze utilizarea gazului
de sinteza in diferite instalatii energetice. Astfel, s-a analizat performantele energetice ale
utilizarii gazului de sinteza intr-o turbinad cu gaze, cu si fara captarea CO2. Au fost analizate
patru variante de valorificare a gazului de sinteza intr-o turbina cu gaze cu captarea CO», aceste
variante comparandu-se cu varianta fara captarea CO>. Toti indicatorii energetici analizati, ca
eficienta procesului, puterea turbinei cu gaze etc., au avut valori mai bune in cazul variantelor
cu captarea CO2 pre-combustie, rezultand ca si variantd optima utilizarea gazului de sinteza
intr-un ciclu combinat gaze-abur cu gazeificare integrata si captarea CO2 pre-combustie prin
absorbtie fizica. Un alt avantaj important al integrarii procesului de captare este ca, emisiile de
COg2 rezultate din proces sunt semnificativ mai mici decat in cazul utilizérii gazului de sinteza
fara indepartarea dioxidului de carbon din compozitia acestuia. Principalul dezavantaj al
integrarii procesului de captare a COz si al aplicarii diferitelor metode de producere a energiei
electrice folosind o instalatie de turbine cu gaze (fara recuperarea caldurii din gazele de ardere,
cu recuperarea caldurii gazelor de ardere si preincdlzirea aerului si gazului de sintezd Inainte
de camera de ardere, ciclu combinat gaze-abur) consta in costurile aferente integrarii acestor
procese, in acest studiu fiind analizate doar din punct de vedere al performantelor tehnice

obtinute.
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