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Introducere

Chiar daca tehnologia IGCC este in continud 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 diminuarca 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, atat 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) ramane un pas
esential n asigurarea functiondrii sistemului si sub constrangerile de mediu aferente sectorului
energetic.

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

electrica.

1.2. Maximizarea calititii gazului de sinteza 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
CO», conform reactiei de mai jos, cunoscuta sub numele de reactie de transformare apa-gaz

(WGS).

€O + H,0 & CO, + H, AH = —412L (4)

mol



In 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
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 volumicd a H> creste pand la un debit de abur de 800 kg/h in cazul gazeificarii cu aer,
obtinandu-se o valoare maxima de 0.205, urmand o scadere a fractiei volumice acestuia pentru
debite mai mari de abur. In cazul gazeificarii cu oxigen, fractia volumica maxima a Hz a fost

obtinuta pentru un debit de abur de 400 kg/h.
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Figura 7. Compozitia singazului dupa WGS in Figura 8. Compozitia singazului dupd WGS in
cazul gazeificarii cu aer cazul gazeificarii cu oxigen

in Figurile 9 si 10 sunt reprezentate raportele H2/CO si CO»/CO obtinute dupa reactia
de schimb apa-abur in functie de debitul orar de abur. Se observa cd 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, datorita unei cantitdti mai mari de H> si CO; in gazul de sinteza
dupa conversia monoxidului de carbon din gazul de sinteza. De exemplu, pentru cazul
gazeificarii biomasei cu aer, raportul H2/CO inainte de WGS a fost de 0.93 moluz2/molco, iar
dupa WGS acesta a crescut pand la 6.62 moljiz/molco pentru un debit de abur de 1400 kg/h.
Pentru raportul CO2/CO molcoz/molco, dupd gazeificarea cu aer acesta a fost de 0.55
molco2/molco. ajungand la 5.3 molcoz/molco pentru 1400 kg/h de abur introduse in reactorul

de conversie.



Figura 9. Raportul H./CO, CO»/CO dupa WGS Figura 10. Raportul H,/CO, CO,/CO dupa
in cazul gazeificarii cu aer WGS in cazul gazeificarii cu oxigen

Pentru a imbunataii compozitia gazului de sinteza, dupd WGS, urmeaza o etapa de
tratare a acestuia, respectiv de indepartare a particulelor solide si a vaporilor de apa, obtinandu-
se un gaz bogat in Hz si COa. 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 in 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
sinteza este separat prin absorbtie fizicd. Compozitia gazului de sintezd consideratd pentru
separarea CO; este cea pentru care s-a obtinut valorea cea mai mare pentru raportul H2/CO,
respectiv pentru raportul CO»/CO. Astfel, in continuare se va trata gazul de sintezd obtinut in
cazul gazeificarii cu aer, cu urmatoarea compozitie: Ho= 27 %, CHs = 1 %, N2= 46 %, CO =

4 %, CO2 =22 %.

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

dioxidului de carbon

In cazul absorbtiei fizice pentru separarea CO; se utilizeaza solventi fizici, fara o reactie
chimicad. Absorbtia dioxicului de carbon in solvent se datoreaza solubilitatii. In general,

solubilitatea creste odata ciu cresterea presiunii si scaderea temperaturii. Prin urmare, procesul
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de absorbtie fizicd a CO; se realizeaza la presiune ridicata si temperaturd scazuta [11, 12]. In
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
COx din gaz si a unei presiuni partiale rdicate a CO; consta in faptul ca echipamentul de captare
a CO» 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 scdzutd a CO..

Exista si alte avantaje ale utilizarii absorbtiei fizice pentru separarea CO,. Primul, si cel
mai important, este cd, costurile de capital si de exploatare sunt relativ scazute. in plus,
conductele si echipamentele nu trebuie sa 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 incilzire exterioard, singurul consum semnificativ de energie se datoreazd
pompelor de recirculare a solventului fizic si a compresorului de gaze. Astfel, procesul de
separare a CO> 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 termicd. Metodele de
regenerare prin reducerea presiunii si striparea cu gaz inert necesita o cerintd mica de energie,
in timp ce regenerarea termicd poate necesita un consum mai mare de energie, dar totusi o
cantitate semnificativ mai mica de energie decét cea necesara pentru procesul prin absorbtie
chimica. Cu toate acestea, dezavantajul major al integrarii procesului de captare a COz prin
absorbtie fizicd constd in energia necesara ridicatd pentru comprimarea gazului ce urmeaza a

fi tratat [15].

Exista mai multi 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 necesita
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 apd in gazele ce
urmeaza a fi tratate, aprovizionarea solventilor, costurile cu achizitionarea acestora si
stabilitatea termica. In Tabelul de mai jos sunt prezentate proprietatile fizice pentru cei patru

solventi enumerati mai sus [17].



Tabelul 2. Proprietitile 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
Masd molard, (g/mol) 32 280 99 102
Presiune vapori la 25°C, (Pz) 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 termicd, (W/m/K) 0.21 0.19 0.16 0.21
Temperaturd maxima operare, (°C) - 175 - 65

Caldura specifica la 25°C, (IdJ/kg/K) 2.37 2.05 1.68 1.4
Solubilitate CO; la 25°C, (m*cor/m’soivent) 3.18 3.63 3.57 3.40

*pentru comparatie, solubilitatea CO, 1n apa la 35 °C si 1 atm presiunea partiald a CO, este 0.6
m”co2/M solvent

1.4. Analiza comparativi a proceselor de captare CO2 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 Kgaer real/Kaer stoech $i pentru un raport
H»/CO de 6.62 molinz/molco. Schema procesului prin absorbtie fizica este prezentata in Figura
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Figura 13. Schema procesului de captare CO; prin absorbtie fizica [18]

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

Presiunea procesului de absorbtie a fost mentinuta constantd 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 sintezd. Dupa cum
se poate observa in Figura 14, scaderea temperaturii solventului fizic favorizeaza procesul de
absorbtie, si prin urmare daca 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 in CO; in functie de temperatura solventului, pentru o eficientd
de captare a CO2 de 90 %. Astfel, la temperaturi mai mici ale solventului, gradul de incércare
al solventului bogat in CO: este mai mare. Pentru o temperatura de 20 °C, raportul L/G necesar
pentru o eficienta de 90 % este de 3.9 kgsovent/’kgsingaz, In schimb pentru o temperaturd de -5 °C,

l‘apOl'tul L/G este de 26 kg‘;;olvcm/kgsing;lz.
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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 si in cazul utilizarii metanolului, eficienta de captare a CO. creste odatd cu cresterea
raportului L/G (Figura 16). [nsa pentru o temperatura de 20 °C si o eficienta de captare a CO>
de 90 %, raportul L/G obtinut a fost de 11.3 Kgsovent/Kgsingaz, sensibil mai mare decat in cazul
metanolului (Figura 17). De aceea, pentru NMP s-a considerat si valoarea de -10 °C a

temperaturii solventului la intrarea in 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.

NMP Vo * NMP :

Figura 16. Eficienta de captare a CO; in functie ~ Figura 17. Raportul L/G si gradul de incércare
de raportul L/G pentru NMP bogat in CO» in functie de temperatura
solventului
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Figura 18. Eficienta de captare a COs in functie Figura 19. Raportul L/G si gradul de
de raportul L/G pentru PC incarcare bogat in CO; in functie de

temperatura solventului

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

ceea ce conduce la cresterea costurilor de operare.



Figura 20. Eficienta de captare a CO2 in functie de raportul L/G
Concluzii

In cadrul acestui studiu s-a analizat procesul de gazeificare al biomasei, folosind ca si
agent de oxidare aerul si oxigenul pur. Puterea termica maxima continutd in gazul de sintezd a
fost obtinutd 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 imbunatitirea calittii gazului de
sinteza, s-a integrat un reactor de conversie al monoxidului de carbon in hidrogen. Astfel, odata
cu cresterea concentratiei cle 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 indepiirtare a particulelor solide si a vaporilor de apa, obtinandu-se un gaz
compus in principal din H; si CO2. Concentratia dioxidului de carbon din gazul de sintezd a
fost de 22 % la gazeificarca cu aer, si de 38 % la gazeificarea cu oxigen. In aceste conditii,
captarea pre-combustie a dioxidului de carbon este cea mai avantajoasd tehnologie de separare,
datoritd concentratiei ridicate de CO din gazul de sinteza. S-a analizat procesul de captare a
CO> prin absorbtie fizicd pentru trei solventi fizici (MeOH, NMP, PC) determinindu-se
eficienta de captare a CO: 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

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