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STRESZCZENIE

W pracy sformutowano jednolity model matematyczny pozwalajacy
w sposob ilosciowy opisaé przebieg procesu wielosktadnikowego ruchu
masy 1 jednoczesnego ruchu masy i ciepla w podstawowych typach
absorberow (kolummach poétkowych, wypemionych i1 barbotazowych).
Model matematyczny tworza rownania kinetyki przenikania masy i ciepia
oraz rOwnania bilansu materiatowego i cieplnego strumieni fazy gazowe)
i ciektej przeptywajacych przez absorber. Do opisu kinetyki przenikania
masy i ciepta wykorzystano teorig filmu. Zgodnie z ta teorig rOwnania
przenikania obejmuja: rownania okre$lajace strumienie wnikajacej masy
i ciepta w fazie gazowe;j i cieklej, warunki ciggloéci strumieni masy i cie-
pla na powierzchni migdzyfazowej, réwnania réwnowagi fazowej oraz
warunki jednoznacznosci definiujace konkretny przypadek ruchu masy.
Strumienie wnikajacej masy w kazdej z faz obliczano na podstawie roz-
wigzania réwnan dyfuzji Maxwella-Stefana lub Ficka, a strumienie ciepia
— uwzgledniajac poprawki Ackermanna. Opis wnikania w fazie cieklej
obejmuje mozliwos¢ nakladania sig na wielosktadnikowy ruch masy 1 cie-
pla zlozonej reakcji chemicznej zachodzacej zarbwno w filmie jak i rdze-
niu tej fazy.

Réwnania bilansu materialowego i cieplnego odnosza si¢ do najczg-
$ciej stosowanych modeli przeptywu kazdej z faz przez wymiennik masy:
modelu idealnego wymieszania, modelu przeptywu tlokowego oraz
modelu przeptywu tlokowego z natozong dyspersja osiowa. Obejmuja
zar6wno warunki nieustalone jak i ustalone.

Zaproponowany model matematyczny wykorzystano do przeprowa-
dzenia symulacji numerycznej adiabatycznej absorpcji amoniaku z po-
wietrza w wodzie w kolumnie potkowej o potkach sitowych z przelewami
1 kolumnie wypelnionej oraz symulacji niskoci$nieniowej syntezy meta-
nolu w potprzeptywowej zawiesinowej kolumnie barbotazowej. Dla ko-
lumny pétkowej uzyskane rezultaty poréwnano z wynikami otrzymanymi
z istniejacych modeli literaturowych (potki teoretycznej i modelu
Taylora), a dla kolumny wypetnionej z danymi do§wiadczalnymi.

Na podstawie uzyskanych wynikéw numerycznych oceniono znacze-
nie efektow wielosktadnikowego ruchu masy i efektow jednoczesnego
ruchu masy i ciepta w procesach absorpcji o duzym efekcie cieplnym.



WYKAZ WAZNIEJSZYCH OZNACZEN
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aktywnos¢,

whasciwa powierzchnia wypelnienia, m%m?
czynna powierzchnia wymiany masy i ciepta, m*/m’
parametr Debye’a-Huckla

catkowite stezenie molowe, kmol/m’

ciepto molowe, kJ/(kmol- K)

srednica poiki (kolumny), m

$rednica pecherzyka, m

kinematyczny wspbtczynnik dyfuzji, m*/s
uogdlniony kinematyczny wspétczynnik dyfuzji, m*/s
wspolczynnik dyspersji, m/s

lokalna sprawno$¢ Murphree’go,

przyspieszenie sity ciezkoci, m/s*

molowe natg¢zenie przeptywu gazu, kmol/s
wysoko$¢ mieszaniny gazowo-ciektej na potce, m
entalpia molowa, kJ/kmol

stata Henry’ego, kg-Pa/mol

wspotczynnik wnikania masy, m/s

wspélrzedna, m

odleglo$¢ migdzy przelewami, m

dtugos¢ przelewu, m

molowe natgzenie przeptywu cieczy, kmol/s
molalno$¢, mol/kg

liczba sktadnikow

gestosé strumienia masy, kmol/(m? s)

gestosé catkowitego strumienia masy, kmol/m*s)
liczba pétek

cisnienie calkowite, Pa

liczba reakcji chemicznych

molowe ciepto parowania, kJ/kmol

stata gazowa, kJ/(kmol-K)

szybkos¢ reakcji chemicznej, kmol/(m’s)
wspotrzedna bezwymiarowa

czas, S

temperatura, K

liniowa predko$¢ przeptywu, m/s



W - predkos¢ molowa, kmol/(mz- S)

X — wspolrzedna, m

x - ulamek molowy w fazie cieklej

y - ulamek molowy w fazie gazowej

z - wspolrzedna, m

z  — ogoélne oznaczenie utamka molowego
Z - wysoko$¢ kolumny, m

Litery greckie

o — wspoltczynnik wnikania ciepla, kW/(m* K)
o - zatrzymanie gazu, m’/m’

B - zatrzymanie cieczy, m’/m’

0 - gruboé¢ filmu, m

AH, - ciepto reakcji, kJ/kmol

— gesto$¢ strumienia ciepla, kW/m?

— dynamiczny wspotczynnik lepkosci, Pa- s

— stopien absorpcji,

catkowity stopien absorpcji w kolumnie,
czynnik poprawkowy Ackermanna

— wspolczynnik stechiometryczny

—  gestosé, kg/m’

— napigcie powierzchniowe, N/m

bezwymiarowy czynnik szybkos$ci wnikania ciepla
— wspoOlczynnik przewodzenia ciepta, kW/(m- K)
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Wektory i macierze

— tensor wspolczynnikow dyspersji, m/s

— macierz jednostkowa

— macierz wspolczynnikow wnikania masy, m/s

— wektor strumieni molowych, kmol/(m* )

wektor molowych predkosci przeptywu, kmol/(m* s)
— wektor utamkéw molowych w fazie cieklej

— wektor utamkéw molowych w fazie gazowe;j

— ogdlne oznaczenie wektora utamkéw molowych

— macierz bezwymiarowych czynnikéw szybkos$ci wnikania masy
— macierz czynnikéw termodynamicznych

— macierz poprawkowa na duze strumienie masy
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Indeksy dolne

G - gaz

i,j ~ skladniki mieszaniny

L - ciecz

0 - wlotcieczy

Z — wlotgazu

Indeksy gorne

] — numer pdtki

0 - termodynamiczny stan odniesienia
(0) - odnosi sig do fazy gazowe;j

(B) - odnosi sig do fazy cieklej

*  — powierzchnia migdzyfazowa gaz-ciecz
~ - wielko$¢ czastkowa

— wartos¢ $rednia

Liczby kryterialne
p-u )
Re = —— - liczba Reynoldsa
n-a
a-u’ . ,
Fr= - liczba Froude’a
£,
u . ,
Fr= — 5 - liczba Froude’a
(gz : dk )
-
We = Pru - liczba Webera
a-o
Sc=—1 —  liczba Schmidta
p-D
2
Bo = & 4P - liczba Bonda
c
3 2
Ga= —g—l—g—‘-z‘——g— - liczba Galileusza
n



1. WPROWADZENIE

Absorpcja, polegajaca na rozpuszczaniu gazow w cieczach w wyniku
ich bezposredniego kontaktu, jest od powstania nowoczesnego przemystu
chemicznego do chwili obecnej, przedmiotem duzego zainteresowania
praktykow 1 teoretykdéw inzynierii procesowej. Jest ona bowiem operacja
podstawowa wielu procesow technologicznych. W przemy$le chemii nie-
organicznej jest podstawg otrzymywania kwasu solnego, siarkowego
i azotowego. W przemysle chemii organicznej jest wykorzystywana m.in.
w reakcji Fischera-Tropscha, w procesie utleniania cykloheksenu, toluenu
czy kumenu, a takze w procesie chlorowania benzenu, toluenu czy fenoli.
W przemysSle farmaceutycznym, spozywczym 1 biochemicznym znajduje
zastosowanie przy produkcji witaminy C, uwodornianiu olejow roslin-
nych czy w procesach fermentacji aerobowej przy otrzymywaniu enzy-
mow 1 antybiotykow. Rowniez odgrywa istotng rolg w ochronie srodowi-
ska (oczyszczalnie $ciekoéw, stacje uzdatniania wody czy oczyszczanie
gazOw spalinowych z dwutlenku siarki).

Absorpcja z reguly przebiega nieizotermicznie w ukladach
wielosktadnikowych. Jej teoria jest §ciS$le zwiazana z modelowaniem
matematycznym.

Kolumny potkowe, wypetnione i barbotazowe sa podstawowymi
typami wymiennikéw masy, w ktérych na skale przemystowa prowa-
dzone sg procesy absorpcji.

Modelowanie matematyczne wielosktadnikowego ruchu masy 1 jedno-
czesnego ruchu masy i ciepta w procesach absorpcji w rozwazanych
typach wymiennik6w masy mimo, iz ma juz kilkudziesigcioletnia historie¢
to w dalszym ciagu jest intensywnie rozwijane. Szczegoélnie szybki roz-
wdj obserwuje si¢ w ostatnim dziesigcioleciu, co wynika z bardzo inten-
sywnego rozwoju technik komputerowych.

Modele matematyczne dotyczace rozwazanego zagadnienia mozna
zasadniczo podzieli¢ na dwie podstawowe grupy. Pierwsza stanowia tzw.
modele niedyfuzyjne oparte na pojgciu stopnia réwnowagowego lub sto-
pnia o okre$lonej sprawnosci. Druga grupa obejmuje modele dyfuzyjne,
w ktorych bezposrednio uwzglednia si¢ strumienie masy i strumien ciepta
przenoszone migdzy faza gazowa a ciekta. W stopniu réwnowagowym,
tzw. pdlce teoretycznej, fazy sa idealnie wymieszane i strumienie opusz-
czajace stopien znajduja si¢ w stanie roOwnowagi termodynamiczne;j.
Odchylenia od stanu rownowagi sa uwzgledniane przez pojgcie sprawno-
$ci stopnia (najczgs$ciej jest to sprawnos$¢ Murphree’go). Modele te



zostaly opracowane dla kolumn poétkowych, a na kolumny wypetnione
przenoszone sg poprzez wprowadzenie pojgcia wysokosci rOwnowaznej
polce teoretycznej.

Interesujaca histori¢ rozwoju modeli niedyfuzyjnych przedstawit
Seader w pracach [1] i [2]. Sposoby rozwiazania tych modeli nazwal:
metodami ,,przedkomputerowymi” (sg to metody graficzne, rachunkowo
graficzne czy rachunkowe) i metodami z uzyciem komputeréw (polegaja-
cymi na numerycznym rozwiazaniu duzych uktadéw nieliniowych réw-
nan algebraicznych). Zardwno jedne jak i drugie metody zostaly szeroko
opisane w literaturze przedmiotu. Jako przykladowe mozna tutaj wymie-
ni¢ prace Bennetta i Myersa [3], Hollanda [4], Kinga [5], Henleya
i Seadera [6], Taylora i Krishny [7], a w jgezyku polskim prace Hoblera
[8], Ciborowskiego [9], Serwinskiego [10], czy Zarzyckiego t wsp. [11].

Sprawno$¢ stopnia okreslana jest albo na podstawie danych (czy kore-
lacji) do$wiadczalnych, albo na drodze teoretycznej, przy wykorzystaniu
modeli dyfuzyjnych (np. Locket [12], Taylor i Krishna [7]).

Modele dyfuzyjne, do konca lat siedemdziesigtych wykorzystywane
byly glownie do obliczen kolumn wypelionych czy barbotazowych.
W modelach tych strumienie przenoszonej masy migdzy faza gazowa
a ciekla obliczano na podstawie teorii filmu przy wykorzystaniu klasycz-
nych rownan Ficka lub bardzo uproszczonej wersji rownan Maxwella-
Stefana (np. Bennet i Myers [3], Sherwood i wsp. [13], Treyball [14],
Hobler [8], Ciborowski, [9], Serwinski [10]).

Bardzo istotny rozwdj modelowania matematycznego wymiennikéw
masy nastapit po uzyskaniu macierzowego rozwiazania rownan dyfuzji
Maxwella-Stefana dla izotermicznych ukladéw wielosktadnikowych nie
reagujacych chemicznie. Obecnie znane sa rozwiazania tych réwnan dla
teorii filmu, penetracji i warstwy granicznej (Burghardt [15], Krishna
i Taylor [7]). Z punktu widzenia modelowania matematycznego wymien-
nikéw masy najwigksze jak dotad znaczenie maja rozwiazania wynikajace
z teorii filmu.

Dla teorii filmu istnieje Scista oraz szereg uproszczonych metod roz-
wigzania rownan Maxwella-Stefana. Rozwiazanie $ciste zostato uzyskane
przez Turevskiego [16] oraz przez Krishne i Standarta {17]. Rozwiazania
przyblizone opierajace sig¢ na linearyzacji i innych modyfikacjach réwnan
Maxwella-Stefana zostaly przedstawione np. przez Stewarta i Probera
[18], Burghardta i Krupiczke [19] czy Taylora i Smitha [20]. Rozwigzanie
$ciste odnosi si¢ jednakze do plynow idealnych. W przypadku ptynow
rzeczywistych Krishna i Taylor [7] polecaja stosowanie przyblizonego
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rozwiazania réwnan Maxwella-Stefana podanego przez Krishng [21],
bowiem posta¢ tego rozwiazania daje dobra zgodnos¢ z wynikami
do$wiadczalnymi i jest niemal identyczna jak posta¢ rozwiazania Sci-
stego. Dla ptyndw rzeczywistych znane sa takze rozwiazania ogélniejsze,
np. uzyskane przez Kubaczke i Bandrowskiego [22], ale sa one bardziej
skomplikowane niz rozwigzanie Krishny.

Dla warunkéw nieizotermicznych (przy pominigciu termodyfuzji)
omoéwione rozwiazania wykorzystywane sg bezposrednio, przy czym
wystgpujace parametry w rownaniach Maxwella-Stefana obliczane sa dla
$redniej temperatury filmu ptynu (Krishna i Taylor [7] czy Zarzycki
i Chacuk [23]).

Sciste jak i przyblizone rozwiazania réwnan Maxwella-Stefana zostato
wykorzystane przez wielu autoré6w do modelowania zaréwno kolumn
potkowych, wypelnionych jak i barbotazowych. Przyktadowo mozna tu
wymieni¢ prace Taylora i Krishny [7], Goéraka [24], Zarzyckiego
i Chacuka [23].

W przypadku absorpcji z reakcja chemiczng obliczenia wymiennikow
masy sa o wiele bardziej zlozone.

Podstawy teoretyczne absorpcji z reakcja chemiczng zostaly przedsta-
wione przez Astarit¢ [25] 1 Danckwertsa [26]. Wprowadzenie czynnika
przyspieszenia absorpcji zdefiniowanego jako stosunek szybkosci wnika-
nia masy z reakcja chemiczna do szybkosci fizycznego wnikania masy
pozwolilo oblicza¢ wymienniki masy, w ktoérych zachodzi absorpcja z re-
akcja chemiczna w sposob niemalze identyczny jak wymienniki, w kto-
rych zachodzi absorpcja fizyczna. Koncepcja czynnika przyspieszenia
absorpcji posiada jednak bardzo wiele ograniczen i moze by¢ stosowana
tylko do wybranych przypadkéw reakcji chemicznych. W ogdlnym przy-
padku zlozonej reakcji chemicznej zachodzacej zarowno w filmie jak
i rdzeniu cieczy strumienie masy mogg by¢ obliczone jedynie na drodze
numerycznej. Szczegdlowe omowienie tego zagadnienia w odniesieniu do
modelowania wymiennikbw masy zostalo przedstawione przez
Zarzyckiego 1 Chacuka [23].

Celem niniejszej pracy jest zaproponowanie jednolitego modelu
matematycznego pozwalajacego w sposob iloSciowy opisaé przebieg
procesu wielosktadnikowego ruchu masy i jednoczesnego ruchu masy i
ciepla przy uwzglednieniu zlozonej reakcji chemicznej w fazie cieklej, w
podstawowych typach absorberéw (kolumnach pdétkowych, wypetnionych
1 barbotazowych).
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Model matematyczny tworza dwie grupy réwnan, ktorymi sa:

— réwnania kinetyki przenikania masy i ciepta z reakcja chemiczng

w fazie ciekie;j,

— réwnania bilansu materiatowego i cieplnego strumieni fazy gazowe;j

i ciektej przeptywajacych przez absorber.

Roéwnania kinetyki przedstawiono w rozdziale drugim. Do opisu kine-
tyki przenikania masy 1 ciepta wykorzystano teori¢ filmu. Zgodnie
z ta teorig rOwnania przenikania obejmuja: rownania okreslajace strumie-
nie wnikajacej masy i ciepla w fazie gazowe;j i cieklej, warunki ciagtosci
strumieni masy i ciepta na powierzchni migdzyfazowej, rdGwnania réw-
nowagi fazowej i kinetyki reakcji chemicznej oraz warunki jednoznacz-
nosci definiujace konkretny przypadek ruchu masy.

W fazie gazowej (gdzie zaktada si¢ brak reakcji chemicznej) strumie-
nie masy obliczane sg na podstawie §cistego analitycznego rozwiazania
rownan dyfuzji Maxwella-Stefana a w fazie cieklej (przy braku reakcji
chemicznej) na podstawie rozwiazania przybliZonego (ale analitycznego)
uogoélnionej postaci tych réwnan odnoszacych si¢ do plynow rzeczywi-
stych. Strumienie ciepla obliczane sa przy uwzglgdnieniu poprawek
Ackermanna. W przypadku reakcji chemicznej w fazie cieklej strumienie
masy 1 strumien ciepta w tej fazie obliczane sa na podstawie jednocze-
snego rozwigzania rozniczkowych bilansow masy skladnikow wraz
z réwnaniami dyfuzji (Ficka, Maxwella-Stefana czy ich postacig uogdl-
niong) i rézniczkowego bilansu energii.

Rownania bilansu materiatowego i cieplnego przedstawiono w roz-
dziale trzecim. Te réwnania sa roOwnaniami ogélnymi i odnosza si¢ do
kazdego z rozwazanych typéw absorberow.

W kolejnych rozdziatach przedstawiono uproszczenia réwnan ogol-
nych dla konkretnych wymiennikow masy: kolumn pétkowych, wypetl-
nionych i barbotazowych, przy zatozeniu réznych modeli przeptywu fazy
gazowej i cieklej przez te aparaty: idealnego wymieszania, przeptywu tlo-
kowego czy przeplywu tlokowego z natozong dyspersja.

Kazdy rozdziat zilustrowano przyktadem obliczeniowym. Wyniki tych
obliczen umozliwiaja oceng znaczenia efektow wieloskladnikowego
ruchu masy i efektéw jednoczesnego ruchu masy i ciepta w procesach
absorpcji.

Praca stanowi podsumowanie i uporzadkowanie badan (w wigkszosci
opublikowanych) jakie prowadzitem w latach 1986-1999 odnosnie
wielosktadnikowego ruchu masy 1 jednoczesnego ruchu masy i ciepta
w podstawowych typach absorberéw.
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2. KINETYKA RUCHU MASY I JEDNOCZESNEGO RUCHU
MASY I CIEPLA

Ze strumieniami masy bioracymi udzial w procesie przenikania mig-
dzy faza gazows a ciekla zwigzane sg strumienie entalpii niesione przez
strumienie masy. Z tego wzglgdu wszystkim procesom przenikania masy
nieodlacznie towarzyszy wymiana ciepla migdzy fazami. W warunkach
nieizotermicznych w wyniku istnienia gradientéw temperatury pojawiaja
si¢ konwekcyjne strumienie ciepla w kazdej z faz. Samoistny ruch ciepta
moze by¢ spowodowany takze istnieniem gradientéw stezen (efekt
Dufoura), jednakze zjawisko to na tle pozostatych nie ma praktycznego
znaczenia (Taylor 1 Krishna [7] czy Zarzycki i Chacuk [23]). W procesie
jednoczesnego ruchu masy i ciepla nie tylko przenoszenie masy indukuje
przenoszenie ciepla, ale wystgpuje rowniez zjawisko odwrotne, zwane
termodyfuzja. Z reguly przyjmuje si¢ jednak, Zze oddziatywanie ruchu cie-
pta na ruch masy ma mniejsze znaczenie i zwykle jest pomijane.

Powierzchnia Film Rdzen
migdzyfazowa ptynu plynu
U :
NY N i
—> i
€ e !
T i
. 1
Z, T .
1
i
. i
g i
x=0 X=9 i
s=0 s=1 i
i
__________________ R

Rys. 2.1. Wnikanie masy i ciepta w teorii filmu
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W obrebie kazdej z faz strumienie przenoszonej masy i strumien ciepta
(doktadniej gestosci tych strumieni) okreslane s w wyniku jednoczesne-
go rozwiazania rozniczkowych bilanséw masy sktadnikéw wraz z odpo-
wiednimi réwnaniami konstytutywnymi (Ficka, Maxwella-Stefana czy
ich postacia uogélniona) i rézniczkowego bilansu energii dla przyjgtego
modelu hydrodynamicznego ptynu. W chwili obecnej z punktu widzenia
modelowania matematycznego wymiennikdw masy najwigksze znaczenie
maja wyniki uzyskane z przyjgcia teorii filmu (ustalony, jednowymia-
rowy transport masy i ciepta).

W teorii filmu ruch masy w plynie wielosktadnikowym, w ktorym
zachodza homogeniczne reakcje chemiczne o stechiometrii

=

Viin—_—O, j=1,...,r Py (2'1)
1

i

jest opisywany za pomoca rézniczkowych bilanséw masy skladnikéw
postaci

R;, i=L..,n, (2-2)

wraz z réwnaniami konstytutywnymi, ktére w postaci uogélnionego
réwnania Ficka mozna zapisac jako
dz

N=zN,-CkI'— , (2-3)
ds

gdzie N=[N1,N2,...,Nn_1]r jest n-1 wymiarowym wektorem ggstosci

strumieni molowych sktadnikoéw, z=[z,,2;,...,zo] jest n-1 wymiaro-
wym wektorem utamkow molowych sktadnikéw w danej fazie (y dla fazy
gazowej, x dla fazy cieklej), I' jest n-1 Xn-1 wymiarowa macierza
czynnikéw termodynamicznych, a s jest bezwymiarowa wspoirzedng
w filmie ptynu: s = x/8.

Roézniczkowy bilans energii w rozwazanym przypadku mozna zapisad
w postaci (Zarzycki i Chacuk [23])

d({ dT

ol -SfiN =0, 24
ds( ds .%HN) @-4)
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gdzie o = M/§, a czastkowa molowa entalpia sktadnika H; w mieszaninie
moze by¢ obliczona z zaleznosci (z = const)

T
i1, (T.2)= i1, (T, 2)+ [ &, (T, 2)dT . (2-5)
)

Dla oznaczen jak na rys. 2.1 warunki brzegowe réwnan (2-2) + (2-4)
sq nastgpujace:

s=0 (x=0) z=z, T=T, (2-6)
s=1x=8) z=2, T=1°, 2-7

przy czym
Sai=1 Sz=1 . 2-8)

i=l

W przypadku fizycznego transportu masy rozniczkowe bilanse masy
sktadnikow sa niezalezne od rdzniczkowego bilansu energii i stad te dwa
typy roOwnan moga by¢ rozwigzywane osobno. Ponadto z zalezno$ci (2-2)
wynika, iz strumienie masy sa stale wzdhuz grubosci filmu. Dla tego
przypadku mamy bowiem

INe _ i=pn, (2-9)
ds
a stad
Ni"zN?:Ni:const, i=1..,n. (2-10)

Analogicznie dla réwnania (2-4). Jesli przez € oznaczymy wyrazenie w
nawiasie to

*

g =¢’=¢€=const . (2-11)

Dla uktadéw wielosktadnikowych strumienie masy obliczane sg obec-
nie na podstawie Scistego (analitycznego) rozwiazania rownan dyfuzji
Maxwella-Stefana. To rozwigzanie odnosi si¢ jednakze do ptynéw dosko-
natych i dlatego w praktyce stosowane jest do fazy gazowej. W fazie cie-
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klej (ptyn rzeczywisty) strumienie masy moga by¢ obliczane na podsta-
wie analitycznego, ale przyblizonego rozwiazania uogélnionych réwnan
dyfuzji Maxwella-Stefana (Taylor i Krishna [7] czy Zarzycki i Chacuk
[23]). Postac tego rozwigzania jest analogiczna do postaci odpowiadajace;j
ptynom doskonatym, z tym Ze uzupetniona jest o macierz czynnikow ter-
modynamicznych I a binarne wspolczynniki dyfuzji Maxwella-Stefana
zastapione sa wspolczynnikami uogélnionymi. Rozwiazanie przyblizone
uzyskane zostalo przy zalozeniu, Zze macierz I' i uogélnione wspoétczyn-
niki dyfuzji Maxwella-Stefana nie zaleza od sktadu chemicznego ptynu,
a ogolna koncentracja plynu jest stala. W rzeczywistosci zalozenia te sa
spelnione jedynie w duzym przyblizeniu, najczesciej w niewielkich
zakresach stgzen. Wymienione wielkosci nalezy zatem przyjmowaé dla
warunkow oczekiwanego $redniego sktadu ptynu X =0,5(x"+x°).
Zar6wno Sciste rozwiazanie rownan Maxwella-Stefana jak 1 przybli-
zone rozwiazanie dla plynéw rzeczywistych odnosza si¢ do warunkow
1zotermicznych. Zastosowanie tych rozwiazan do uktadéw nieizotermicz-
nych wymaga obliczania parametréw réwnan Maxwella-Stefana dla $red-

niej temperatury ptynu, np. $redniej arytmetycznej T =0,5(T"+T%).
Zagadnienie to szerzej oméwilem w pracy [23].

Rdzen Film Powierzchnia  Film Rdzen
gazu gazu  migdzyfazowa Ccieczy cieczy

Rys. 2.2. Przenikanie masy i ciepta w teorii filmu
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W przypadku ogdélnym o intensywno$ci ruchu masy i ciepta migdzy
faza gazowa a ciekia decyduja opory wnikania w obu fazach. Z tego
wzglgdu opis matematyczny procesu przenikania masy i ciepla obejmuje:
- roéwnania wnikania masy w fazie gazowej i cieklej,

— rownania wnikania ciepla w fazie gazowej i cieklej,

—~ warunki ciagloSci strumieni masy 1 ciepla na powierzchni
migdzyfazowej,

- réwnania  réwnowagi  termodynamicznej na  powierzchni
migdzyfazowej,

— warunki okreslonoéci definiujace konkretny przypadek ruchu masy.

Dla wlasciwego wyboru réwnan wnikania masy i ciepta w kazdej
z faz, a takze rownan ciaglosci tych strumieni na powierzchni migdzyfa-
zowej, konieczne jest ustalenie potozenia ukladu wspotrzgdnych wzgle-
dem hipotetycznych filméw. W pracy przyjeto, ze w fazie gazowej o$
uktadu wspoirzednych skierowana jest z glgbi fazy ku powierzchni mig-
dzyfazowej, a w fazie cieklej od powierzchni migdzyfazowej w glab tej
fazy (rys. 2.2). Dla tak przyjgtego ukladu wspoélrzgdnych réwnania
fizycznego wnikania masy w fazie gazowej i cieklej maja postac:

No = CokoEs(y-¥)+¥yNe . (2-12)

NL=C ki TE (x"-x)+ XNy , (2-13)

gdzie zaréwno dla fazy gazowej, jak i cieklej
Ne=2N; . (2-14)

Macierz kg wspélczynnikOw wnikania masy w mieszaninie
wielosktadnikowej dla matych (zerowych) strumieni masy jest okreslona

przez elementy macierzy do niej odwrotnej kg' = (K,)-)

i,jgn-1"

Y, Y, )
i=—+2—, i=1...,n-1, 2-1
« kin =1k ! n-1 (2-15)
1#1
11 .
K=Y H_E , i#j=1..,n-1. (2-16)
BIBLIOTEKA GEOWNA PE 5
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Macierz k; okreslona jest analogicznie do macierzy k. Macierze
poprawkowe na duze (skofczone) strumienie masy opisane s3a
zaleznos$ciami:

— faza gazowa

= = ®[exp(@) - 1], (2-17)

— faza ciekia
= = ®lexp(T @) -1], (2-18)
2. =Eexp(l'®) . (2-19)

Elementy macierzy bezwymiarowych czynnikéw wnikania masy
w kazdej z faz okreslaja wzory:

N; o N .
D; = Ck, +:§Ck“ , i=1..,n-1, (2-20)
=N "'1— L i#j=1 1 2-21
cDij_ i Ckm_CkU » 1¢_]_‘ seeesI— 1 ( - )

a elementy macierzy czynnikoéw termodynamicznych w fazie ciekle;j,
wzory:

Y.
Fii=8ij+xi(i] s i,j=1,...,n—l , (2-22)
a Xj P, T Xpsjn
Y.
I,= —l+xn(—zﬂ) . j=l..n-1. (2-23)
axj PTxh‘Jn

Binarne wspétczynniki wnikania masy k; (dla kazdej z faz) oblicza

si¢ z dostgpnych réwnan korelacyjnych obowiazujacych dla absorberéw
okreslonego typu, przy czym w rownaniach tych dla fazy gazowej uzywa
si¢ binarnych wspotczynnikéw dyfuzji a dla fazy cieklej uogdlnionych
wspotczynnikéw dyfuzji Maxwella-Stefana.
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Rownania wnikania ciepta w fazie gazowej i cieklej (rys.2.2) maja
posta¢:

3

€6 = Og ZHG (T - T) + lﬁi‘c‘ Nig » (2'24)

= i (T-T)+ S L Nw (2-25)

Wspodtczynnik wnikania ciepta o (w kazdej z faz) dla malych
(zerowych) strumieni masy oblicza si¢ z dostgpnych korelacji lub
opierajac na wybranej analogii ruchu ciepla 1 masy. Poprawki
Ackermanna (Bird i wsp. [27]) uwzgledniajace wplyw duzych
(skonficzonych) strumieni masy na ruch ciepta wyraza si¢ wzorami:

* q)H
Zn= s 2-26
" exp(Py) -1 ( )
Eu = Enexp(®y) , (2-27)

gdzie
ZépiNi

Oy == . (2-28)

o

Warunki ciaglosci strumieni masy 1 ciepta na powierzchni
migdzyfazowej (rys.2.2) mozna zapisa¢ w postaci:

Nc=Ni , (2-29)

€= EL - (2-30)

Uktad réwnan wnikania masy 1 cieplta uzupelniaja rownania
réwnowagi termodynamicznej

f(y',x',T)=0, (2-31)

przy czym

0=
=
f
Sy
M-
>
~ #
Il
it

(2-32)
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oraz warunki okreslonosci definiujace konkretny przypadek ruchu masy.
Dla wigkszosci proceséw absorpcji sa to warunki inertnosci
nierozpuszczalnych skladnikow fazy fazowej i nielotnych sktadnikow
fazy cieklej:

Nig=0, i=k+1L..,n, (2-33)

No.=0, i=1+1...n, (2-34)

gdzie k jest liczba absorpcyjnie czynnych skladnikow fazy gazowej, a |
jest liczba lotnych skladnikow fazy ciekte;.

Roéwnania (2-12) + (2-34) tworzg uklad nieliniowych réwnan algebra-
icznych, ktory w ogélnym przypadku moze by¢ rozwiazany jedynie na
drodze numerycznej. Efektywno$§¢ numeryczna uzyskania rozwigzania
jest zalezna zaréwno od przyjgtej metody (zwykle sg to modyfikacje
metody Newtona-Raphsona) jak i od sposobu obliczania macierzowej
funkcji wyktadniczej exp(®). Obecnie najlepsze efekty uzyskuje sig sto-

sujac zaleznosci podane przez Buffhama i Krophollera [28]:

- 7129
= (®/2q)
eXp(<D)=[I+ (—I,L)} , (2-35)
i=] .
0,Int] mé)"‘“‘ 1 2-36
q4=ma m2 | [ (2-36)
N n-1
| | < ma Z‘%). (2-37)
i J=

Ostatecznie dla przyjgtego stanu rdzeni obu faz (skiad i temperatura)
w danym punkcie potki czy przekroju kolumny wypetnionej i barbotazo-
wej (dla fizycznego transportu masy) zaleznosci (2-12) + (2-37) umozli-
wiaja okreslenie warunkow panujacych na powierzchni migdzyfazowe;,
strumieni masy poszczegélnych skladnikéw oraz strumien ciepta, nie-
zbedne w bilansach rozwazanych wymiennikow masy.

W przypadku transportu masy z reakcja chemiczng w filmie cieczy
obliczenia strumienia masy i strumienia ciepta w tej fazie wymagaja roz-
wigzania rownan rozniczkowych (2-2) + (2-4) wraz z warunkami brze-
gowymi (2-6) + (2-8) oraz warunkiem okre§lonosci, danym np. réwna-
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niem (2-34). Tutaj bowiem rézniczkowe bilanse masy skiadnikow sa
zalezne od r6zniczkowego bilansu energii, ponadto strumienie masy ule-
gaja zmianom wzdtuz grubosci filmu. To rozwiazanie mozna jednak uzy-
skaé tylko na drodze numerycznej. Dla warunkéw izotermicznych i pro-
stej reakcji chemicznej rozwigzania numeryczne przedstawili Viani i wsp.
[29], [30], dla warunkéw izotermicznych i nieizotermicznych ale prostej
reakcji chemicznej — Frank i wsp. [31], [32].

Dla przyjetego stanu rdzeni fazy gazowej i cieklej obliczenie warun-
kow panujacych na powierzchni migdzyfazowej, strumieni masy i ciepla
na tej powierzchni oraz strumieni masy i ciepta na powierzchni film
cieczy-rdzen (dla transportu masy z reakcja chemiczna) wymaga
rozwigzania ukladu nieliniowych roéwnan algebraiczno-rézniczkowych
(2-2) + (2-5), (2-12), (2-14) = (2-17), (2-20) + (2-24) i (2-26) + (2-37)
z warunkami brzegowymi postaci (2-6) + (2-8). Z punktu widzenia mate-
matycznego okreslenie wymienionych wielkosci sprowadza si¢ do roz-
wigzania dwupunktowego zagadnienia brzegowego dla ukladu nielinio-
wych réwnan algebraiczno-rézniczkowych.

W wielu przypadkach (szczegdlnie w procesach izotermicznej absorp-
cji chemicznej) dyfuzja sktadnikéw w fazie cieklej zachodzi w obecnoéci
duzego nadmiaru rozpuszczalnika (n-tego sktadnika fazy cieklej), a czgs¢
reagentow jest nielotna (sa inertami na powierzchni mig¢dzyfazowej gaz-
ciecz). Wéwczas uogélnione réwnania Ficka (2-3) sprowadzaja si¢ do
klasycznych rownan Ficka postaci

N =—CLk,dexl i=1..,n-1. (2-38)
S

Wstawienie tych réwnan do rdzniczkowych bilanséw masy (2-2)
prowadzi do zaleznosci

d2X‘ DL .
L= : +Ri, 1=1..,n-1. 2-39
o arEwR, (2-39)

Warunki brzegowe réwnan (2-39) po wiaczeniu do nich warunkéw
okreslonosci wynikajacych z rozwazanego przypadku ruchu masy
przyjmuja postac:
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s=0 xi=x;‘,i=1,...,1<;%‘-"= ,i=k+L..,n-1, (2-40)
S

s=1 x;=x%, i=L.,n—1, (2-41)

Numeryczne rozwiazanie dwupunktowego zagadnienia brzegowego
(2-39) + (2-41) dla konkretnej reakcji chemicznej pozwala obliczy¢
rozklady stgzen reagentow w filmie cieczy oraz strumienie masy
sktadnikéw na powierzchni migdzyfazowej gaz-ciecz i na powierzchni
film cieczy- rdzen, odpowiednio ze wzorow:

. dx; )
NiLz"CLkiL(—X) , 1=1..,n-1, (2-42)
ds J_,
) dx; .
Nii=-Ciki|—| , i=L..,n-1. (2-43)
dS s=1

Strumienie Nj, i=L..,n—1 wchodza bezposrednio do rownan
bilansowych kolumn pétkowych, wypetnionych czy barbotazowych.

Przeprowadzone przeze mnie obliczenia numeryczne, ktére przedsta-
witem w pracach [23], [33] + [36], zar6wno procesu wnikania jak i prze-
nikania masy z prostg i zlozong reakcja chemiczna w fazie cieklej, wyka-
zaly, ze dwupunktowe zagadnienie brzegowe dane roéwnaniami
(2-39) + (2-41) posiada nieskonczenie wiele rozwiazan, ale tylko jedno
z nich ma sens fizyczny. Pozostale rozwiazania sensu fizycznego nie
maja. Informacja o istnieniu wigcej niz jednego rozwiazania rozwazanego
dwupunktowego zagadnienia brzegowego jest szczeg6lnie istotna przy
obliczaniu aparatéw, w ktérych zachodzi proces absorpcji (czy
rektyfikacji) z reakcja chemiczna. Metody numeryczne rozwigzywania
zagadnien brzegowych to metody iteracyjne, wymagajace znajomosci
przyblizenia poczatkowego (tzw. punktu startu). Zty dobér przyblizenia
poczatkowego moze prowadzi¢ do rozwigzania pozbawionego sensu
fizycznego i dajacego bledne wartosci strumieni masy poszczegdlnych
reagentéw wynikajacych z réwnan (2-42) i (2-43). Bledne wartosci tych
strumieni prowadza w konsekwencji do blednych obliczen absorberow.
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Przykladowe rozwiazania numeryczne zagadnienia brzegowego
(2-39) + (2-41) zostang przedstawione w przykladzie obliczeniowym
dotyczacym ztozonej reakcji chemiczne;.

Reasumujac:

- w przypadku fizycznego przenikania masy stan powierzchni migdzyfa-
zowej gaz-ciecz, strumienie wnikajacej masy i strumien wnikajacego
ciepta w fazie gazowej i cieklej (wchodzace bezposrednio do rownan
bilansowych wymiennikéw masy) obliczane sa w wyniku numerycz-
nego rozwiazania nieliniowego uktadu réwnan algebraicznych,

— w przypadku przenikania masy z reakcja chemiczna w filmie cieczy
stan powierzchni migdzyfazowej gaz-ciecz, strumienie wnikajacej
masy i strumien ciepta na powierzchni migdzyfazowej oraz strumienie
wnikajacej masy i strumien ciepla na powierzchni film cieczy-rdzen
cieczy obliczane sa w wyniku numerycznego rozwigzania dwupunk-
towego zagadnienia brzegowego dla uktadu nieliniowych réwnan
algebraiczno-rézniczkowych.

2.1. Przyklad obliczeniowy (A) — chlorowanie p-krezolu

Chlorowanie p-krezolu jest przypadkiem procesu, w ktérym na wielo-
sktadnikowy ruch masy w fazie cieklej naklada si¢ ztozona reakcja che-
miczna o réwnaniu stechiometrycznym:

ki
Cl+C/H:O — C;H,0Cl+HCL, )

k2
CL,+C;H,0Cl — (C;H«OCI, +HCI.
Szybkosci poszczegblnych reakceji parcjalnych dane sa zalezno$ciami:
Ri=kiCaLChs » (A-2)
R2=k2CaLCcL » (A-3)
gdzie A =Cl,, B =CHgO, C = C/H,0C1, D = C;H6OCl, .

Dla rozwazanego procesu uklad réwnan rézniczkowych (2-39) po
wykorzystaniu zaleznosci

Xi= CiL/,CL s . (A'4)
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sprowadza sig do postaci:

Das d;i;“ = kiCarCoL + k2CaCo » (A-5)
DsL d;i;” =k CaCoe (A-6)
Dev d;i? =—kiCarCa.+ k2CaLCor » (A7)
Do d;i;” =~k CaCar - (A-8)

Z kolei warunki brzegowe (2-40) i (2-41) upraszczaja si¢ do postaci:

x=0 CAL=C:\L’ g—(:—lL-=09 i=B,C,D 3 (A"9)
X
x=8 CL.=ChL, i=A,B,C,D. (A-10)

Roéwnania (A-5) + (A-10) tworza dwupunktowe zagadnienie brzegowe
dla ukladu nieliniowych réwnan rézniczkowych zwyczajnych. W pracy
zagadnienie to rozwigzano za pomoca proste] metody strzalu [37].
Réwnania rézniczkowe catkowano metoda Mersona [38], a uklad
nieliniowych réwnan algebraicznych wyst¢pujacy w metodzie strzatu
prostego rozwiazywano za pomoca metody Marquardta [39].

Symulacj¢ przeprowadzono na podstawie danych przedstawionych
przez Pangarkara i Sharmeg [40]. Przeprowadzone obliczenia numeryczne
wskazuja, Zze zagadnienie brzegowe (A-5) + (A-10) ma nieskonczenie
wiele rozwigzan. Kilka przyktadowych rozwigzan w ukladzie bezwymia-
rowym przedstawiono na rys. A.l. Bezwymiarowe stgzenia poszczegodl-
nych reagentéw 1 bezwymiarowa wspdlrz¢dnag grubosci filmu okreslano
z zaleznoS$ci

®p.=Ca/Ca, ¢, =Cy/C, 1=B,C,D . (A-11)
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Rys. A.1. Rozklad bezwymiarowych stezeft w filmie cieczy

Rozwiazanie nr ,0” jest rozwigzaniem ,klasycznym”, zwykle
przedstawianym w literaturze przedmiotu. To rozwiazanie, jako jedyne,
ma sens fizyczny. Pozostale rozwiazania takiego sensu nie maja.
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3. ROWNANIA BILANSOWE WYMIENNIKA MASY

Sformutowane w tym rozdziale réwnania bilanséw masy 1 ciepla
odnoszg si¢ do rézniczkowe;j objetosci dV (rys. 3.1) kazdego z podstawo-
wych typéw wymiennikow masy: kolumny poétkowej, wypelnionej
i barbotazowe;j.

Gaz C.stale

Ciecz

Rys. 3.1. Element rozniczkowy objgtosci aparatu

W rozwazanym elemencie rézniczkowym dV kazda z faz traktuje sig
jako fazg ciagla, o parametrach (sklad, temperatura, predkos¢ przeptywu)
zmieniajacych si¢ w sposob ciagly w tej objetosci. JeSli oo oznacza
zatrzymanie gazu, B zatrzymanie cieczy w aparacie, a € porowato$¢
wypelnienia, to udzialy objetoSci tych faz w elemencie dV wynosza
odpowiednio o dV, B- dV i (1-€)dV. Z kolei gdy a, oznacza czynna
powierzchni¢ wymiany masy, to powierzchnia migdzyfazowa zawarta
w elemencie dV wynosi an,” dV.

Przyjmuje sig, ze faza gazowa i ciekla sa ukladami n sktadnikowymi,
oraz ze w fazie cieklej zachodzi r homogenicznych reakcji chemicznych o
stechiometrii (2-1).

Odnosnie fazy statej zaktada sig, zZe jest ona inertna z punktu widzenia
ruchu masy. Waznym wyjatkiem sa jednak przypadki absorpcji w reakto-
rach zawiesinowych, w ktoérych przenoszenie skladnikéw odbywa sig
z fazy gazowej poprzez ciekla do czastek chemicznie reaktywnego ciala
stalego. Tego typu przypadki bardziej szczegétowo opisalem w pracach
[41] + [43] 1 tutaj nie bgda one rozwazane.
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Przedmiotem bilansowania sg jedynie fazy gazowa i ciekla. Bilanse
sktadnikoéw w poszczegodlnych fazach dotycza wylacznie rdzeni tych faz.
Dla fizycznego transportu masy sporzadzenie bilansoéw dla calej fazy lub
tylko dla jej rdzenia prowadzi do tych samych wynikéw, gdyz strumienie
wnikajace do danej fazy sa rOwne strumieniom wnikajacym do jej
rdzenia. W przypadku transportu masy z reakcja chemiczna strumienie te
nie sa sobie rowne bowiem cze$¢ skladnikow przereagowuje w filmie
plynu (réwnanie (2-2)). Strumienie wnikajacej masy na powierzchni film
cieczy-rdzen cieczy wynikaja z rOwnan podanych w rozdziale 2.

Sposob wyprowadzenia réwnan bilansowych w przestrzeni trojwymia-
rowej (zaréwno za pomoca wielkosci masowych jak i molowych) szcze-
gotowo przedstawitem w pracach [11], [23], tutaj zostana podane jedynie
wyniki koncowe (wyrazone przy pomocy wielkosci molowych).

Dla fazy gazowej, w ktorej zaklada si¢ brak reakcji chemicznych, row-
nania bilansu masy dowolnego skiadnika mieszaniny n sktadnikowe;j
maja postac

o aact‘a =-adiv W& ~a,Ng, i=L..,n. (3-1)
W réwnaniu tym wektor
wie =[(we) (we) (we),], i=1..n (3-2)

jest molowa predkoscia przeptywu i-tego skladnika w fazie gazowej
i moze by¢ przedstawiony jako

wgg)zJD,iG'i-yiw(Ga) ’ i=19“',n ’ (3'3)
gdzie
wi=Swie. (3-4)
Sktadowa dyspersyjna Jpic predkosci molowej W g zwykle
opisywana jest wzorem
JD,iG =-CGf)DGgI'ad yi’ i=1,...,n 5 (3‘5)
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A

przy czym D, jest tensorem, ktorego skladowe sa wspotczynnikami
dyspersji, wsplnymi dla wszystkich sktadnikéw mieszaniny wielosktad-
nikowej, w wybranym kierunku przestrzeni.

W wielu problemach praktycznych skladowa dyspersyjna moze byé
pominigta. W takim przypadku réwnanie (3-3) upraszcza si¢ do postaci

W@=yW¢ , i=1..,n. (3-6)
Ogolny bilans masy fazy gazowej ma postaé

dCq
=0 div W¥ —a N . 3-7)

Réwnania bilansu masy dla fazy cieklej sg analogiczne do réwnan
bilansu masy fazy gazowej, z tym ze zawieraja dodatkowy skladnik
uwzgledniajacy przebieg ziozonej reakcji chemicznej. 1 tak bilans masy
i-tego skiadnika mieszaniny n sktadnikowej ma postaé

BaClL

> Bdlvw<ﬂ>+amNm+BﬁlvﬁRJ, i=L..,n, (3-8)
o

a catkowity bilans masy fazy cieklej, postac

dC ) r n
5 - =—Bdivw{P +a, Ny + B E;(Rjz‘;vij) . (3-9)
=N s

dt

Predkosci molowe W’ i W{#) zdefiniowane sa analogicznie jak dla
fazy ciekle;.

Ogolny bilans ciepta fazy gazowej, wyrazony w terminach entalpii, ma
postaé

d(Hs CG)

aat

i=1

= -0 div (Z Hic W(a)) +o div()»G grad Tc)+
(3-10)

—amYg _amgﬁic Nic »
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a w terminach temperatury, postac

oT «
anG(CG a G ( )gradTGlz—a’ZJDlG gradH|G (3—11)
+a.div (A grad Tg)— amqg -
Analogicznie dla fazy cieklej
s a(HaL CL) —Bdiv [Z Hip W(B)) + B div(p, grad T, )+
! (3-12)
+ aqu + am%ﬁiL NiL »
aT we® S ~
BCu| CL ot grad T, |=-P 2 Jpq grad { +
= (3-13)
+Bdiv (b, grad T ) +ang, +BY (AHAR,
i
gdzie cieplo molowe reakcji chemicznej jest okreslone wzorem
(FAHg) = 2y, j=ler. (3-14)

W przedstawionych réwnaniach bilansowych molowe predkosci
przeptywu zaréwno sktadnikow jak i faz sa rzeczywistymi predkos$ciami
wystepujacymi w aparacie. W obliczeniach praktycznych konkretnych
typow wymiennikdw masy wygodnie jest stosowaé prgdkosci pozorne,
tzn. predkosci odniesione do przekroju poprzecznego aparatu. Predkosci
pozorne wyrazaja si¢ iloczynem zatrzymania danej fazy i1 predkosci
rzeczywistej. Przyktadowo, pozorna predkos¢ molowa fazy gazowej:

We=0W§ . (3-15)

Analogiczne rdwnanie obowiazuje dla fazy ciekle;.
W dalszej czgéci pracy beda uzywane wielkosci pozorne.
Sformulowane w tym rozdziale rownania bilansu masy 1 ciepla sa
réwnaniami ogdélnymi i odnosza si¢ do dowolnego podstawowego typu
wymiennika masy (kolumny podtkowej, wypelnionej i barbotazowej),
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w ktérym przepltyw kazdej z faz odpowiada jednemu z trzech modeli:
modelowi idealnego wymieszania, przeptywu tlokowego czy przeptywu
ttokowego z dyspersja. Obliczenia wymiennikéw masy okreslonego typu
wymagaja nadania rownaniom ogdlnym postaci szczegdtowych, wynika-
jacych z przyjetego modelu przepltywu kazdej z faz oraz warunkéw ope-
racyjnych prowadzenia procesu.

Roéwnania bilansowe musza by¢ uzupelnione o zaleznosci dotyczace
hydrodynamiki absorbera: czynnej powierzchni wymiany masy, wspot-
czynnikow wnikania masy 1 ciepta czy wspotczynnikoéw dyspersji. Tego
typu rOwnania zostana przedstawione w przyktadach obliczeniowych
odnoszacych si¢ do poszczegdinych aparatdéw absorpcyjnych.
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4. KOLUMNY POLKOWE

Kolumny poétkowe sa podstawowymi typami wymiennikéw masy,
w ktorych na skalg przemystowa prowadzony jest proces absorpcji (rekty-
fikacji) i absorpcji (rektyfikacji) z reakcja chemiczna mieszanin dwu
i wieloskladnikowych. Aparaty te pracuja glownie przy przeciwprado-
wym przeptywie fazy gazowej i cieklej, a z uwagi na wymiang ciepta
z otoczeniem w warunkach izotermicznych, nieizotermicznych czy adia-
batycznych. Ten trzeci typ pracy stosowany jest w przypadku absorpcji
z duzym efektem cieplnym (absorpcja amoniaku czy chlorowodoru z po-
wietrza w wodzie).

Jak juz powiedziano wczesniej, modele matematyczne opisujace wie-
losktadnikowy ruch masy i jednoczesny ruch masy i ciepla w kolumnach
poétkowych mozna podzieli¢ na dwie podstawowe grupy. Pierwsza stano-
wig tzw. modele niedyfuzyjne oparte na pojeciu stopnia rOwnowagowego
lub stopnia o okre$lonej sprawnos$ci. Druga grupa obejmuje modele dyfu-
zyjne, w ktorych bezposrednio uwzglednia si¢ strumienie masy i strumien
ciepla przenoszone migdzy faza gazowa a ciekta.

Wigkszo$¢ algorytméw grupy pierwszej mozna dodatkowo podzieli¢
na dwie klasy. Pierwsza z nich obejmuje metody polegajace na dekompo-
zycji rownan bilansowych, podczas gdy druga wymaga réwnoczesnego
rozwiazania wszystkich rownan bilansowych ze wzgledu na wystgpujace
w nich parametry procesu.

Niezaleznie jednak od klasy algorytméw, z punktu widzenia matema-
tycznego, modele niedyfuzyjne obliczen kolumn pétkowych (dla warun-
kow ustalonych) sprowadzaja si¢ do rozwigzania duzych nieliniowych
uktadéw réwnan algebraicznych. Uklady tych rownan rozwiazywane sa
za pomoca iteracyjnej metody Newtona-Raphsona lub wielu jej
modyfikacji.

Obecnie modele niedyfuzyjne przewaznie wykorzystywane sa do
obliczen kolumn pétkowych pracujacych w warunkach nieustalonych (np.
Ruiz i wsp. [44], Kumar i Daoutidis [45]).

Modele dyfuzyjne stanowia potaczenie réwnan opisujacych strumienie
masy i strumien ciepla przenoszone migdzy faza gazowa a ciekla z row-
naniami bilansowymi, ktorych posta¢ jest zalezna od przyjgtych modeli
przeptywu tych faz.

W potowie lat osiemdziesiatych Krishnamurthy i Taylor [46] + [48] do
obliczania kolumn poétkowych zaproponowali tzw. nieréwnowagowy
model stopnia. W modelu tym strumienie przenoszonej masy migdzy
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fazami okreslano na podstawie rozwiazania réwnan dyfuzji Maxwella-
Stefana dla teorii filmu a strumienie ciepta — przy uwzglednieniu popra-
wek Ackermanna. Réwnania bilansowe wyprowadzono przy zalozeniu
idealnego wymieszania zardwno fazy gazowej jak i cieklej. W konse-
kwencji model ten stanowit duzy ukfad nieliniowych réwnan algebraicz-
nych i do jego rozwigzania wykorzystano identyczne metody jak dla
modeli niedyfuzyjnych. Model przetestowano dla wielu przypadkéw
wielosktadnikowej absorpcji i rektyfikacji (Taylor i wsp. [49], [50],
Powers 1 wsp. [51]). Podsumowanie dotyczace tego modelu zostato
przedstawione przez Taylora 1 Krishng w pracy [7].

Burghardt i Warmuzinski [52], do obliczania kolumn pdétkowych
o malych $rednicach zaproponowali réwnania bilansowe wynikajace
z zalozenia tlokowego modelu przeptywu fazy gazowej i1 idealnego
wymieszania fazy cieklej. Strumienie masy obliczano na podstawie
przybliZonego rozwiazania réwnan dyfuzji Maxwella-Stefana. R6éwnania
modelu tworza ukfad nieliniowych réwnan rézniczkowo-algebraicznych z
warunkami brzegowymi odpowiadajacymi znanym parametrom strumieni
fazy gazowej 1 cieklej doplywajacych do kolumny. Roéwnania te
rozwigzywano metodami iteracyjnymi. Model przetestowano dla kilku
przypadkéw rektyfikacji trojsktadnikowej (Buzek 1 wsp. [53]), uzyskujac
dobra zgodnos¢ wynikéw teoretycznych i doswiadczalnych.

De Leye i Froment [54] podobnie jak Burghardt i Warmuzinski, do
obliczania kolumn potkowych zaproponowali réwnania bilansowe wyni-
kajace z zatozenia ttokowego modelu przeptywu fazy gazowej i idealnego
wymieszania fazy cieklej. Model odnosi si¢ do aparatéw w ktorych
zachodzi absorpcja z reakcja chemiczng. Strumienie masy przenoszone
migdzy fazami obliczane sa przy wykorzystaniu réwnan dyfuzji Ficka.
Model przetestowano zaréwno dla prostej jak i1 zlozonej reakcji
chemicznej.

Higler i wsp. [55] do obliczania kolumn pétkowych zaproponowali
model komérkowy oparty na modelu stopnia nieréwnowagowego. Dla
pojedynczej polki przeptyw faz jest przeptywem krzyzowym. Zasadniczo
model odnosi si¢ do ttokowych przeptywow fazy gazowej i cieklej. Prze-
plyw tlokowy przyblizono za pomoca kaskady przeptywow z idealnym
wymieszaniem. Przeplyw dyspersyjny fazy cieklej uwzgledniono posred-
nio, na podstawie podanej w pracy zaleznosci. Ta zalezno$¢ okresla liczbg
zastgpczych reaktorow z idealnym wymieszaniem, jaka odpowiada reak-
torowi rurowemu o przeplywie ttokowym z natoZzona dyspersja osiowa
(wiaze liczbg tych stopni z liczba Pecleta). Strumienie masy przenoszone
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migdzy fazami obliczane sa na podstawie uogoélnionych réwnan
Maxwella-Stefana dla teorii filmu, przy uwzglednieniu ztozonej reakc;ji
chemicznej. Strumienie ciepta uwzgledniaja zaré6wno cieplo przenoszone
na drodze wnikania jak i ciepto przenoszone wraz z masa. Model przete-
stowano dla rektyfikacji uktadu kwas octowy-bezwodnik octowy-woda
w kolumnie trzydziestopdtkowej, uzyskujac dobra zgodno§¢ wynikow
teoretycznych i doswiadczalnych. Ten model jest ogdlniejszy niz wcze-
$niejsze modele przedstawione przez Kooijmana i Taylora [56] oraz
Alejskiego [57].

W pracy [11] do obliczen pojedynczej poiki kolumny zaproponowalem
réwnania bilansowe wynikajace z krzyzowego przeptywu fazy gazowej
i ciektej przez potkg oraz przyjgcia tlokowego przeptywu gazu i idealnego
wymieszania oraz tlokowego przeptywu cieczy. Przedstawitem przykltady
obliczeniowe zaréwno dla absorpcji fizycznej jak 1 absorpcji
z reakcja chemiczng. W pracach [58] + [63] model pojedynczej potki
uogdlnitem na przypadek dyspersyjnego przeplywu cieczy.

W pracach [64] + [66] zaproponowatem model przeciwpradowej
kolumny wielopotkowej, oparty na krzyZzowym przeptywie faz przez
pojedyncza potke 1 zatozeniu tlokowego przeptywu gazu i tlokowego lub
dyspersyjnego przeplywu cieczy. W wymienionych pracach, dla absorpcji
fizycznej, strumienie masy w fazie gazowej obliczalem na podstawie $ci-
stego rozwiazania rownan Maxwella-Stefana dla teorii filmu, a w fazie
cieklej, na podstawie analitycznego ale przyblizonego rozwiazania uogol-
nionej postaci tych rownaf. Strumienie ciepla obliczatem przy wykorzy-
staniu poprawek Ackermanna. Na podstawie obliczen adiabatycznej
absorpcji amoniaku z powietrza w wodzie, w kolumnie wielopotkowej,
dokonalem oceny wplywu efektow wieloskladnikowego ruchu masy oraz
jednoczesnego ruchu masy 1 ciepta na proces absorpcji z duzym efektem
cieplnym.

4.1. Rownania bilansowe

Kolumny pétkowe o ciaglym przeptywie fazy gazowej 1 cieklej
zazwyczaj pracuja w warunkach ustalonych (poza krotkim okresem roz-
ruchu). Przeplyw faz przez cala kolumng jest najczesciej przeptywem
przeciwpradowym natomiast przepltyw przez pojedyncza polkg jest
zalezny od jej konstrukcji. W pracy sformutowane roéwnania bilansowe
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dotycza krzyzowego przeplywu faz (p6iki sitowe z przelewami, kotpa-
kowe czy zaworkowe).
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Rys. 4.1. Schemat potki sitowej z przelewami

Przy zalozeniu idealnego wymieszania zaréwno fazy gazowej jak i
cieklej i przy oznaczeniach jak na rysunku 4.1, ogélne réwnania bilansu
materialowego i cieplnego (3-1), (3-8), (3-10) i (3-12) upraszczaja si¢ do
postaci:

— faza gazowa

Wi(fi}+l)—Wi(é)=athNi(é) ’ i:L'-',n9 J=17,p ’ (4-1)

- 3+
Hic WiG) "(

M=
‘MU

1

1

6)]
ﬁiGWiG) = amhcﬁ(é) L] J= l’p s (4_2)

¢

gdzie

W =WWY, i=Lon, wi=Ewd, @3

i=l
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— faza ciekla

] r 0]
ngj,)—wi(l{—l)=ath(Ni8L)(J)+th(k2_lvikRk) ,i=1,...,n, j=1,---,P, (4'4)

- ()
(, Hi WiL) _(,

x?=WP/WE, i=l..n, WP=3w{ . (4-6)

i=1

pA=
Mo

(-D
ﬁiL WiL) =anm hce?.) ’ le’p 5 (4'5)

1

i

gdzie

Dla fizycznego transportu masy réwnania (4-1) + (4-6) wraz z zalez-
nosciami opisujacymi strumienie masy i ciepla okreslanymi na podstawie
rozwiazania rownan dyfuzji Maxwella-Stefana (rozdziat 2), w literaturze
przedmiotu nosza nazwe ,,modelu Taylora”.

Dla kolumn o matych $rednicach zwykle przyjmuje sig, ze przeplyw
fazy gazowej odpowiada przeptywowi tlokowemu a przeptyw fazy cieklej
modelowi idealnego wymieszania. Przy takich zalozeniach odnos$nie
przeptywu faz, ogélne réwnania bilansowe (3-1), (3-8), (3-10) i (3-12)
redukuja si¢ do postaci:

— faza gazowa

dw. ‘ ' |
XZLG =—amNig> wig(O)z Wi(é‘rl) y 1=1,...,n, J:]_,.__,p , (4_7)
Eﬁlcwlc - . Ged .
4z = "améG> (%HiGWiG}O)=[§HiGWiG) , J=1,.--p,(4—8)
gdzie
yi=WiG/WGa i=1,...,n s WngwiG, (4_9)
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_ faza ciekla

. r ®
Wf]{) _ngj:l) = ath (N?L)(J) +th(l§l\’ik Rk) si = 1,'-"n ’ j = 19--"p ’ (4_10)

n (j) n (-1 . .
(éHiLWiL) —(EHiLWiL) =an heg? , j=L.p, (4-11)
gdzie
xP=WP/WP, i=1..n, WP=3Swg, 4-12)
i=l
1t
Ny =—[Nydz , i=1,..,n, (4-13)
c 0
1 he
g=—[edz. 4-14)
he o

Dla fizycznego transportu masy réwnania od (4-7) do (4-14) wraz
z zaleznoSciami opisujacymi strumienie masy i ciepla okreslanymi na
podstawie rozwiazania rownan dyfuzji Maxwella-Stefana (rozdziat 2),
tworza model zaproponowany przez Burghardta i Warmuzinskiego [52].

Dla kolumn o wigkszych §rednicach zwykle przyjmuje si¢ tlokowy
model przeptywu fazy gazowej i model przeptywu tlokowego lub prze-
plywu tlokowego z nalozona dyspersja osiowg fazy ciektej. W przypadku
ttokowego modelu przeptywu fazy gazowej i dyspersyjnego przeptywu
fazy cieklej, ogélne rownania bilansowe (3-1), (3-8), (3-10) i (3-12) przy-
bieraja postac:
— faza gazowa

oWig
dz

=_amNiG s WiG(O)zw%ﬂ) ’ i=1,...,n, j"_"l,---,p 5 (4'15)

G+1)

Zn:ﬁic Wi0}0)=(éﬁic Wic) ,j=1..p,(4-16)
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gdzie
Yi = WiG/WG9 1= 1""an s WG = '—ZIWiG N (4-17)

— faza ciekla

d ; i
?l]ll‘ -amN1L+BZV1kRk9W (0)=W|(I{_l)’l_l, "’n’.lzl""’p ’ (4—18)
;ﬁ Wi, . - G
= - _amgL,(gHiLWiL)(0)=(§HiLW1L) sJ=L.,p, (4-19)
gdzie

Wii=Blpp+xiWr, i=L.,n, W.=XW., (4-20)
i=1

. dx
JDJL:_CLDDLd_)l( » xille)= Wi (lcy wolle) (4-21)
_a - jN.Ldz ,i=1..,n, (4-22)
hC 0
1 be
gL=—[edz . (4-23)
¢ 0

Dla tlokowego modelu przeptywu zaréwno fazy gazowej jak i cieklej
formalna posta¢ rownan bilansowych jest identyczna jak dla tlokowego
modelu przeptywu fazy gazowe;j i dyspersyjnego przeptywu fazy ciekle;.
W tym jednak przypadku sktadowa dyspersyjna J,; predkosci molowej
sktadnikow w fazie cieklej jest rowna zeru. Do obliczania skladu fazy
cieklej (wyrazonego za pomoca utamkoéw molowych sktadnikoéw) zamiast
zaleznosci (4-20) i (4-21) nalezy uzy¢ zaleznosci

Xi= WiL/WL’ i = 1,...,Il N WL = Z‘;Wﬂ‘ . (4'24)
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Wystgpujace w przedstawionych rownaniach bilansowych wielko$ci
Nics NiL»€g €. sa wielkosciami pomocniczymi, ktore obliczane sa ze
wzoréw podanych w rozdziale 2.

Rozwiazanie réwnan bilansowych dla tlokowego przeptywu fazy
gazowej i ttokowego lub dyspersyjnego przeptywu fazy cieklej wymaga
dodatkowego zalozenia odnos$nie przeplywu fazy gazowej pomigdzy
potkami. W pracy przyjgto, ze pomiedzy potkami faza gazowa ulega
idealnemu wymieszaniu.

Model opisany réwnaniami (4-15) + (4-23) jest og6lniejszy niz model
komérkowy zaproponowany przez Higlera i wsp. [55]. Dla proceséw
nieizotermicznych (mozliwos$¢ sztywno$ci rézniczkowych rownan bilan-
sowych) zastapienie reaktora rurowego o przeplywie tlokowym czy
dyspersyjnym kaskada reaktorow z idealnym wymieszaniem, jest zawod-
ne 1 z reguly nie daje pozytywnych rozwiazan. Model ten dla absorpcji
fizycznej jest o wiele bardziej ogoélny niz nierdwnowagowy model
Krishnamurthy i Taylora.
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Rys. 4.2 Schemat przeciwpradowej kolumny potkowej
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Obliczenia kolumn pétkowych zwykle prowadzone sa przy zadanej
liczbie pétek i przy znanych parametrach strumieni doptywajacych do
kolumny. W przypadku przeciwpradowego przeptywu faz (dla calej
kolumny) warunki brzegowe réwnan bilansowych (przy oznaczeniach jak
narys.4.2) mozna zapisa¢ w postaci:

=1

oD
Wi(8+l)=WiG(p+1) ,i=1..,n, ( 1ﬁiGWiG] =(;H10Wi0) . (4-25)
i= (p+1)

n (0) n
W =W, i=L..,n, (Z;ﬁiLWiL) =(§ﬁiLWiL) . (4-26)
i= i= 0

Z punktu widzenia matematycznego obliczenia kolumn pétkowych dla
warunkéw brzegowych (4-25) i (4-26), przy zatozeniu idealnego wymie-
szania fazy gazowe] i cieklej oraz fizycznego przenikania masy, sprowa-
dzaja si¢ do numerycznego rozwiazania duzego ukladu nieliniowych
rébwnan algebraicznych. Obliczenia kolumn poétkowych dla wszystkich
pozostatych przypadkéw (wynikajacych z przyjetych modeli przeptywu
faz i rodzaju przenikania masy) sprowadzaja si¢ do numerycznego roz-
wigzania dwupunktowego zagadnienia brzegowego dla ukladu réwnan
algebraiczno-rézniczkowych. Dla idealnego wymieszania czy ttokowego
przeptywu gazu i idealnego wymieszania cieczy rOwnania rézniczkowe sa
réwnaniami zwyczajnymi. Dla tlokowego przeptywu gazu i tlokowego
lub dyspersyjnego przeptywu cieczy rdwnania rdzniczkowe sa rowna-
niami czastkowymi. W przypadku tlokowego przeptywu gazu i dysper-
syjnego przeplywu cieczy zagadnienie brzegowe roéwnan bilansowych
dotyczy nie tylko calej kolumny ale takze, z uwagi na warunek brzegowy
rOwnania rozniczkowego (4-21), kazdej z jej potek.

W przypadku absorpcji fizycznej oraz ttokowego modelu przeptywu
gazu i tlokowego lub dyspersyjnego przeptywu cieczy, rownania bilan-
sowe fazy cieklej mozna znacznie upro$ci¢ bowiem bezposrednie korzy-
stanie z rownan roézniczkowych (4-18) i (4-19) nie jest wygodne z uwagi
na zaleznosci (4-22) i (4-23) okreslajace srednie wartosci strumieni
molowych sktadnikow i Sredni strumien ciepla. Te $rednie strumienie nie
musza by¢ jednak obliczane bezposrednio. Catkujac réwnanie réznicz-
kowe (4-15) dla ustalonej wartoSci wspoirzednej dtugosci potki 1 (rys.4.1)
w przedziale Wiz od Wi do Wi (1) iz od 0 do h¢ otrzymujemy
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WE - W@ () = IamN,Gdz oo, j=1..p,  (4-27)

Wykorzystujac warunek ciaglosci strumieni masy na powierzchni mig-
dzyfazowe] oraz zaleznosci (4-22) i (4-27) w rébwnaniu rézniczkowym (4-
18) uzyskujemy ostatecznie

% = hi(wfgn—wgg(l)) Wi (0)= Wy i=1n,j=1loup . (4-28)
C

Analogiczna procedur¢ mozna wykorzysta¢ do wyeliminowania $red-
niego strumienia ciepla z rdwnania rézniczkowego (4-19). Po scatkowa-
niu réwnania rézniczkowego (4-16) dla ustalonej wartosci wspotrzednej

dhugoéci potki 1 w przedziale YH Wi od (XHWie)'" do
1= i=1

n .
(X HicWic)? izod0do he, skorzystaniu z warunku ciaglosci strumieni
i=1

ciepta na powierzchni migdzyfazowej i zalezno$ci (4-23) otrzymujemy
ostatecznie:

%ﬁiL WiL 1 n . n R
f{—)" =h—( G oW - G i wic;)“)) ,
c\ i= i=]

di (4-29)

n o _ n (- -
(%HiLWiL)(O):'(%HiLWiL) , j=1..,p.

Srednia warto$¢ pozornej molowej predkosci przeptywu skladnika
W@ na wylocie z pékki j (Srednia catkowa z wartosci Wi (1) ) wynika ze
scalkowania rownania rézniczkowego (4-23) w przedziale W; od

WP (0) do W (I¢) i10d 0 do lc. Po wykonaniu tej operacji i uwzgled-
nieniu definicji $redniej catkowej otrzymujemy

he
W@ = W — T( D) -WPO) , i=1L...,n, j=1..,p. (4-30)

Srednia warto$é entalpii strumienia opuszczajacego potke j wynika ze

scalkowania rownania rozniczkowego (4-29) w przedziale Y H, Wy od
i=l
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G, W)@ (0) do (SH, W) () i10d 0 do lc. Po wykonaniu tej
i=1 i=1

operacji i uwzglednieniu definicji $redniej catkowej otrzymujemy

(§ Ho WiG)(j) = (% Hig Wic)(jm +
“hc T (4-31)

C

((gﬁiLWiL)(j)(lC)-(éﬁiLWiL)(j)(O)] ,Ji=L.,n, j=1..,p.

Dla réwnolegtego przeptywu faz (np. pdtki sitowe bez przelewow)
i idealnego wymieszania gazu i cieczy oraz tlokowego przeptywu gazu
i idealnego wymieszania cieczy, formalna posta¢ réwnan bilansowych
jest identyczna jak dla krzyzowego przeptywu tych faz. Dla ttokowego
przeptywu gazu i tlokowego lub dyspersyjnego przeptywu cieczy
réwnania bilansowe s3 identyczne jak dla kolumny wypelnionej czy
barbotazowej (rOwnania te zostang przedstawione w dalszej czg$ci pracy).

Efektem koncowym obliczen kolumn poétkowych przy powyzszych
zatozeniach jest znajomo$¢ parametrow strumieni przeplywajacych przez
kazda z polek jak i znajomo$¢ parametréw strumieni opuszczajacych
potki (a stad i kolumne). Znajomos¢ tych parametréw umozliwia
projektowanie kolumn pétkowych oraz pozwala na oceng znaczenia
efektow wieloskladnikowego ruch masy i efektéw jednoczesnego ruch
masy i ciepla w procesach absorpcji nieizotermiczne;j.

4.2. Przyklad obliczeniowy (B) — absorpcja amoniaku
Z powietrza w wodzie

Nieliniowo$¢ rownan rézniczkowych stanowiacych bilanse masy i cie-
pla dla poszczegbélnych potek kolumny oraz wyjatkowo uwiklany cha-
rakter zaleznosci opisujacych proces przenikania masy i ciepta powoduja,
zZe przetestowania zaproponowanego modelu matematycznego, poréwna-
nia go z innymi modelami literaturowymi, a takze oceny znaczenia efek-
tow wieloskladnikowego ruchu masy 1 jednoczesnego ruchu masy i ciepta
mozna dokona¢ wylacznie na podstawie wynikow obliczen numerycz-
nych konkretnego ukladu poddawanego rozdzialowi, np. absorpcji czy
rektyfikacji. W pracy jako przyklad obliczeniowy wybrano proces
absorpcji amoniaku (1) z powietrza (3) w wodzie (2) w adiabatycznej
kolumnie poétkowej o poétkach sitowych z przelewami. Uklad amoniak-
powietrze-woda jest prostym ukladem wielosktadnikowym charaktery-
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zujacym sig bardzo dobra rozpuszczalnoécia gazu w cieczy oraz duzym
cieptem absorpcji.

4.2.1 Kinetyka przenikania masy i ciepla

Proces przenikania masy w roézniczkowym elemencie potki obejmuje:
trojskladnikowe wnikanie w fazie gazowej z udzialem NHi, H,O
1 powietrza jako skladnika inertnego oraz dwukierunkowe, ré6znomolowe
wnikanie NH3 i HO w fazie ciekle].

Rownania przenikania masy po uwzglednieniu warunku ciagtosci (2-
29) 1 zalezno$ci (2-10) maja postac:

N vy, 0
[ 1}—Cgkgic HTn —(N1+Nz)[Y1]=[ } (B-1)
N; Y~ Y, Y, 0

N -CikinTnExi-x)-(Ni+N2)x, =0, (B-2)
a warunek okreslonosci dla inertnego sktadnika fazy gazowej (powietrza)
N3 =0. (B'3)

Uwzglednienie warunku ciaglosci (2-30), po wykorzystaniu wzoréw
(2-24) i (2-25), daje

0o Emi (TG‘—T") + ﬁ}i Ni+ FIE? N+ B-4)
=0 En (T —~Tu)—Hy Ni—Ha N2 =0.

Czastkowe molowe entalpie skladnikow w fazie gazowej obliczano ze
WZoru

ﬁiG = épiG (T —TO) + I (To) ) 1 = 1a293 ’ (B_S)
a w fazie cieklej ze wzordw:
~ dH
Hy=Ho+(1-x) d - ) (B-6)
Xy
~ dH,
Ha = Ho-x dx B-7)
X1
H =Cu(T.-T)+AH, . (B-8)

Je$li w temperaturze odniesienia T° skladnik i jest gazem, to r;(T%) = 0.
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4.2.2 Rownania bilansowe

Konkretne postaci réwnan bilansowych kolumny sa zalezne migdzy
innymi od przyjetego rodzaju przeptywu faz przez polkg. O ile dla calej
kolumny przeptyw faz jest najczgsciej przeptywem przeciwpradowym, to
przeplyw przez pojedyncza potke jest zalezny od jej konstrukcji. W pracy
przyjeto, ze przeptyw faz przez poétkg jest przeplywem krzyzowym
(rys. 4.1).

W celu sformulowania réwnan bilansowych kolumny pélkowej
przyj¢to ponadto nastgpujace zalozenia upraszczajace:

— proces jest ustalony,
— proces prowadzony jest adiabatycznie i pod statym ci$nieniem,
— przeplyw fazy gazowej odpowiada modelowi przeptywu tlokowego,

a przeplyw fazy cieklej — modelowi dyspersyjnemu,

— pomigdzy potkami faza gazowa jest idealnie wymieszana,
— powierzchnie wymiany masy i ciepla sa jednakowe,
- znane s3 wszystkie parametry strumieni doplywajacych do kolumny

(temperatury, sktady i pozorne molowe predkosci przeptywu).

Dla tak przyjgtych zalozen rownania bilansu materialowego i cieplne-
go (4-15) + (4-23) sporzadzone dla elementu potki o rézniczkowej objeto-
$ci dV (rys. 4.1) upraszczaja sig¢ do postaci:

- faza gazowa

I W; o .
”??%:‘amNio, Wis(0)=we" , i=12, j=1..p, (B-9)
3 ~
? EHiGwiG ’ 3 5 G+n
- aZ ='—ameGy(éHiGWiG}O)z(gHiGWiG) 7J=19'-’p,(B'10)
gdzie
3
Y,=Wi/Wg, i=12, WG=§WiG , (B-11)
Wig = W, =const. (B-12)
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— faza ciekla

dw. _ o .
—WI—L=amNiL’ WiL(O)::Wi([{_U , i=12, j=1..,p, (B-13)

2 2 2 o
=l al =amELa(EHiLWiL)(O)=[§HiLWiL) J=L..p, (B-14)
gdzie
_ 2
Wii =BJpi+x; WL, 1=12, WL=§WiL > (B-15)
dx; :
JD,iL="CLDDL—d‘1" » Xi (lc)zwiL(IC)/ WL(IC) ,i=12, (B-16)
1 he
N, =— IN.LdZ i=12, (B-17)
c 0
1 ke
E = — IngZ (B-18)
he o

Temperatury Tg 1 T, w kazdym punkcie potki wynikaja z definicji
entalpii molowej przyjetej dla danej fazy.

Dla absorpcji fizycznej, zgodnie z rozwazaniami przedstawionymi
w rozdziale 4.1 bilanse molowe fazy cieklej mozna zapisaé w postaci

dz\l’iL hl (W(J+l) (J)(l)) ( ) Wl(l{ b i=12,j=1..,p, (B-19)
c

przy czym S$rednia warto§¢ pozornej molowej predkosci przeplywu
skladnika W na wylocie z péiki j dana jest zalezno$cia

W(J) - W(_H-l) hc( (j) (lc) W(J) (0)) ,i=12, j= 1’__.’p . (B-ZO)
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Roéwnanie bilansu entalpii sprowadzi sig z kolei do postaci

M=

ﬁw
dl

n o n o (- .
(%HiLWiL)(O)=(§HiLWiL) ’ lea-napa

a §rednia warto$¢ entalpii strumienia opuszczajacego potke do postaci

(4+h _ D
hc((§ H| IG) (Z HlG 1G) ) L] (B-21)

i=l

S~ O = o (D
(;n HicWic)” = (2; HicWic)” +

hef o~ W 2~ ) : (B-22)
_—l_((z:lHiLWiL) (lc)‘(%HiLWiL) (O)) , J=L...,p.

Zgodnie z przyjetym zalozeniem, iz znane sa wszystkie parametry
strumient doptywajacych do kolumny (rys.4.2), warunki brzegowe
powyzszego zagadnienia mozna przedstawi¢ w postaci:

3 (p+1)
WE = Wepa 12123, (SHoWa )| =(3

M

fie w) . (B-23)

P+

2 O a2
W =W, ,1=12, [z‘iHiLWiL) =(2{H1‘LWiL] . (B-24)
i= i= 0

Dla danej liczby p potek kolumny pétkowej réwnania roézniczkowe
(B-9) 1 (B-10), (B-16) oraz (B-19) + (B-21) z warunkami (B-23) i (B-24)
tworza dwupunktowe zagadnienie brzegowe z ustalona granica (Stoer
i Bulirsch [67]). W literaturze istnieje wiele metod numerycznych do roz-
wiazywania dwupunktowych zagadnien brzegowych. W szczegdlnosci
mozna wymieni¢ prosta metode strzatléw, wielocelowa metodg strzatow,
metody réznicowe czy wariacyjne, jak rowniez wiele ich modyfikacji,
nawiazujacych do specyfiki zagadnien wynikajacych z postaci warunkow
brzegowych. Szersze omOwienie tej problematyki w odniesieniu do
projektowania kolumn przeciwpradowych przedstawitem w pracy [23].
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4.2.3 Rownowaga chemiczna

Réwnowaga chemiczna ciecz-para uktadu NH; — H,O jest stosunkowo
dobrze poznana. Dane doswiadczalne opublikowane do roku 1977 zostaty
zebrane i iloSciowo opisane przez Edwardsa i wsp. [68] i [69]. Podane
w tych pracach zalezno$ci réwnowagowe wyprowadzone na podstawie
teorii stabych elektrolitow obowiazuja w szerokim zakresie stgzen (od 0
do 20 moli NH3/kg H,O) i szerokim zakresie temperatury (273 K+443 K).
W roztworach stabych elektrolitow kompletny opis réwnowagi obejmuje:
— réwnania réwnowagi molekularne;j,

— bilans masy stabego elektrolitu (amoniaku),
— rownowagg reakcji dysocjacji,
— warunek elektroobojetnosci roztworu elektrolitu.

Roéwnania rownowagi molekularnej maja postac:

qu)]GP:le]Her s (B'25)

¥,(P-P))

RT (B-26)

Y, 9,6 P = a, 05 Plexp
Wspotczynnik aktywnos$ci NH; Y, i aktywnosci H,O a, sa opisane
zalezno$ciami:
Iny,=2Bm, , (B-27)
Ina,=-M,m(Pm+1), (B-28)
gdzie wspotczynnik 3 dla NH; wynosi
f=-0,026+12,29/T . (B-29)

Stala Henry’ego Hef 1 prezno§¢ nasyconej pary wodnej P sa
okre$lone rownaniami:

InHel = Z157,552 28,1011nT - 0,049227T +
3 (B-30)
13748+ L (P—P)
’ RT
log . P? = 10,07395 165746 (B-31)
Sio¥2 =10 T—46,13 ° '

gdzie warto§¢ Vi podana jest w pracy [68].
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Amoniak w fazie wodnej dysocjuje zgodnie z réwnaniem

K
NH;+H,O« NHi+OH . (B-32)

Bilans masy stabego elektrolitu ma posta¢

mg=1m+ (m+ + m_) s (B-33)

+ -

gdzie v, i v_ sa wspotczynnikami stechiometrycznymi réwnania (B-32).
Réwnowaga reakcji dysocjacji NH; ma postac

g2 @E) B30
a
gdzie
a=mY, , i=1 +, - (B-35)
oraz

InK =-3335,7/T+14971InT - 0,0370566T + 2,76 .  (B-36)

Wspétczynniki aktywnosci jonéw dane sa wzorami

JVI2
1nyi=-A¢z,{ 12\/—+——ln(1+12\/—):| , —, (B-37)

gdzie

1
= 52:, mz . (B-38)

Warunek elektroobojgtno$ci prowadzi do réwnania
Z,m,=z_m_ . (B-39)

Zaleznos$ci (B-25) + (B-39) opisujace rownowagg ciecz-para ukladu
NH; - H,O tworza uklad nieliniowych réwnan algebraicznych, ktory
moze by¢ rozwigzany jedynie na drodze numerycznej. Sposob
rozwigzania tego ukladu rownan przedstawitem w pracy [23].
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4.2.4 Hydrodynamika pétki

Z punktu widzenia modelowania matematycznego znajomosc¢
hydrodynamiki po6iki jest wykorzystywana do okre§lenia:
— predkosci przeptywu fazy gazowej 1 cieklej zapewniajacych
prawidtows jej prace,
— zatrzymania cieczy i gazu,
— wysokosci mieszaniny gazowo-cieklej,
— wlasciwej powierzchni wymiany masy i ciepta,
— wspotczynnikow wnikania masy i ciepla oraz dyspersji w fazie
gazowej i cieklej,
— spadku ci$nienia gazu.
W pracy dla poiki sitowej z przelewami, wymienione wielko$ci
obliczano na podstawie korelacji przedstawionych przez Stichlmaira [70].
Zatrzymanie cieczy i1 gazu okreslano z zaleznosci:

B = 1 - (F/Fmax)o‘28 ’ (B'4O)
a=1-p, (B-41)

gdzie wielkosci F 1 Fp, wynikaja ze wzorow:
F=ug+/Pg » (B-42)

1/4
Fr = 2,5(0°0(0, - P0)8,] - (B-43)
Wysoko$¢ mieszaniny gazowo-cieklej na poice dana jest zaleznos$cia
he=hu/B, (B-44)
gdzie
1,45 -

hL = hw + ’g]—/S(VL / lw) . (B-45)

Wiadciwa powierzchnia wymiany masy dana jest za pomoca wWzorow:
—dla F/Fnx £0,7

an = agp 07 (ag—a}) , (B-46)
~dla F/F,, >07
F2
Ay = 1—(F/F..)"%] . B-47
20_(p2[ ( )°%] (B-47)
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Wielkosci ag, aj, a} opisuja nastepujace zaleznosci:
p puj

0,5
aB=6{—————(pL pG)gZ} (F/ Fua)*® (B-48)
6C
O -0 1" ox
S e L A ’ B-4
ap l: 60' (0’7) ’ ( 9)
0,7F, ..
a$~(—~—)~(1 0,7)%% . (B-50)

Binarne wspodlczynniki wnikania masy w fazie gazowej i cieklej (nie-
zbgdne w obliczeniach macierzy wielosktadnikowych wspotczynnikow
wnikania masy) dane sa za pomoca Wzorow:

kUG D]JG s (B-S 1)

lJL IJL
| hC , (B-52)

a wspoétczynnik dyspers;ji sktadnikow w fazie ciektej za pomoca wzoru

Do = 1,06F h¢ (B-53)

PL—Pg

Binarne wspolczynniki dyfuzji w fazie gazowej obliczano na podsta-
wie korelacji podanych przez Fullera i wsp. [71], a uogélniony wspot-
czynnik dyfuzji Maxwella-Stefana w fazie cieklej — na podstawie pracy
Franka i1 wsp. [72].

Wspotczynniki wnikania ciepta okre$lano korzystajac z analogii prze-
noszenia ciepla i masy. W fazie gazowej przyjeto analogi¢ wynikajaca
z teorii filmu (Chiltona-Colburna), natomiast w fazie cieklej ~ z teorii
penetraciji.

4.2.5 Wyniki obliczen

Przeprowadzone obliczenia numeryczne dotycza nast¢pujacego przy-
padku absorpcji: do kolumny doprowadzana jest od dolu w temperaturze
Top+1 = 298,2 K mieszanina amoniaku (1), pary wodnej (2) i powietrza (3)
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o sktadzie: yip.1 = 0,44, y2p41 = 0,0 1 y3p41 = 0,56 utamka molowego
z molowym natgzeniem przeptywu Gy, = 0,02 kmol/s, a od goéry czysta
woda o temperaturze Ty = 298,2 K z molowym nat¢zeniem przeptywu Ly
= (0,12 kmol/s. Kazda z poétek jest potka sitowa z przelewami o nastg-

pujacych parametrach:

- Srednica di=1m

- dhugos¢ przelewu I, =0,7m

— wysokos¢ przelewu hy =0,05,0,1 m
— S$rednica otworka dy = 0,005 m

- odlegto$¢ migdzy otworkami p=0,015m

~ odleglo$¢ migdzy przelewami lc=0,714 m

- odleglo$¢ migdzy potkami Hc=0,5m

- liczba pélek od 3 do 8.

W celu rozwiazania sformutowanego powyzej problemu absorpcji
konieczne jest zastosowanie wyspecjalizowanych metod numerycznych.
W szczeg6lnosdci uktad nieliniowych rownan algebraicznych przenikania
masy i ciepla (B-1) i (B-2) rozwigzywano metoda Newtona-Raphsona
w wersji Marquardta [39]. Macierz poprawkowa E; i zwiazana z nia
macierzowa funkcj¢ wykladnicza obliczano za pomoca wzorow (2-17),
(2-20) i (2-21), i (2-35) + (2-37). Roéwnania bilansowe kolumny cat-
kowano metoda Mersona [38].

Dwupunktowe zagadnienie brzegowe z ustalong granica rozwiazy-
wano za pomocg prostej metody strzaléw [37], przy ponownym wyko-
rzystaniu algorytmu Marquardta.

Wszystkie parametry fizykochemiczne wystgpujace w réwnaniach
(B-1) + (B-53) jako funkcje temperatury i sktadu faz obliczano z zalez-
nosci podanych w pracach [23] i [11].

Wyniki obliczen numerycznych dla kolumny sktadajacej si¢ z trzech
potek, o wysokosci przelewu hy, = 0,1 m i $redniej wysokosci cieczy na
pofce (obliczonej z zalezno$ci (B-44)) he = 0,14 m przedstawiono na
rysunkach B.1 =+ B.7.

Z przeprowadzonych obliczen wynika, iz w warunkach przykladu
glowny opor przenikania masy lezy po stronie fazy gazowej (rys. B.1),
stad stezenie amoniaku na powierzchni migdzyfazowej po stronie cieczy
i w jej rdzeniu sa sobie bliskie. Na trzeciej péice (dolnej) woda ulega
odparowaniu do strumienia gazu, podczas gdy na pélkach drugiej
1 pierwszej para wodna kondensuje do strumienia cieczy.
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Temperatura powierzchni miedzyfazowej (rys. B.2) jest bliska tempe-
ratury rdzenia fazy cieklej. Temperatura fazy gazowej roénie w obszarze
odparowania wody, spada — w obszarze kondensacji pary wodnej.

Wartosci elementow diagonalnych macierzy wspotczynnikow wnika
nia masy w mieszaninie wielosktadnikowej kg, zarOwno w obrgbie danej
poiki jak i1 na poszczegodlnych potkach kolumny (rys. B.3) zmieniaj si¢
o ponad 25%. WartoSci elementéw niediagonalnych tej macierzy
stanowia co najwyzej kilka procent warto$ci elementéw diagonalnych.
Swiadczy to o znikomym udziale efektow krzyzowych dyfuzji w procesie
przenikania masy.

Analogiczne uwagi dotycza macierzy poprawkowej na duze (skon-
czone) strumienie masy w fazie gazowej = . Elementy niediagonalne tej

macierzy stanowig co najwyzej kilka procent wartosci elementéw diago-
nalnych. Elementy diagonalne odchylaja si¢ maksymalnie o 30% od jed-
nosci jedynie w obszarze kondensacji pary wodnej. W pozostalej czgsci
kolumny sg bliskie jednos$ci. Wptyw tej poprawki na ruch masy jest zatem
niezbyt wielki.

Wspolczynnik wnikania masy amoniaku w fazie cieklej, w obrgbie
danej polki zmienia sig jedynie o 12%, podczas gdy na poszczegodlnych
pétkach zmiany dochodza do 40% (rys. B.5). Znaczne zmiany tego
wspélczynnika wynikaja ze zmian zaréwno predkosci przeptywu faz jak
i parametréw fizykochemicznych tych faz. Poprawka na duzy strumien
masy E, w fazie ciektej jest bliska jednosci (odchylenia od jednosci nie
przekraczaja 5%), co §wiadczy o znikomym wplywie duzych (skonczo-
nych) strumieni masy na ruch masy w fazie ciekle;.

Wspotczynnik dyspersji w fazie cieklej na kazdej z potek zmienia sig o
mniej niz 20%, %, podczas gdy na poszczegdélnych poélkach zmiany
dochodza do 50% (rys. B.3). Te zmiany, podobnie jak dla wspolczynnika
wnikania masy, wynikaja ze zmian zaroéwno predkosci przepltywu faz jak
i parametréw fizykochemicznych tych faz.

Wspotczynniki wnikania ciepla w fazie gazowej 1 cieklej (obliczone na
podstawie analogii przenoszenia masy i ciepla) sa praktycznie state (0 =
48,8 W/(m* K), o =5,29-10° W/(m> K)) zaréwno w obrebie danej potki
jak 1 na poszczegdlnych potkach (dla o zmiany nie przekraczaja 5%,
adla og 7%).

W ukladach wielosktadnikowych wplyw duzych strumieni masy na
strumien ciepta wyraza si¢ w postaci poprawek Ackermanna (dla kazde;
z faz oddzielnie). W rozwazanym przypadku poprawka Ackermanna
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w fazie gazowej zmienia si¢ zarGwno w obrebie danej pdtki jak 1 na
poszczegolnych potkach kolumny (zmiany dochodzg do 30% powyzej
jednosci), natomiast w fazie cieklej poprawka ta jest praktycznie rowna
jednosci (odchylenia nie przekraczaja 2%). Wartosci tych poprawek
$wiadcza o istotnym wplywie duzych strumieni masy na strumien ciepla
w fazie gazowej i braku takiego wptywu w fazie ciekle;.

Lokalna sprawno$¢ Murphree’go dla amoniaku zmienia si¢ niewiele
wzdhiz dhugoéci potek (zmiany nie przekraczaja 8%) podczas gdy lokalna
sprawno$¢ dla pary wodnej moze zmieniaé si¢ bardzo istotnie wzdhuz
dhugosci potek (ponad 90%), szczegolnie w obszarze kondensacji pary
wodnej (rys. B.4).

Por6éwnanie wynikéw uzyskanych z zaproponowanego modelu z wy-
nikami z innych modeli literaturowych (potki teoretycznej, idealnego
wymieszania fazy gazowej i cieklej (model Taylora), tlokowego prze-
plywu gazu i idealnego wymieszania cieczy oraz ttokowego przeptywu
zaroOwno fazy gazowej jak i cieklej) przedstawiono na rys. B.5+ B.7.

Dla calej kolumny najwyzsza wartos¢ stopnia absorpcji amoniaku zde-
finiowanego jako

M, = (WE -wi )/ we (B-54)

uzyskano dla tlokowego modelu przeptywu zaréwno fazy gazowej jak
i ciektej (m, = 0,994), najnizsza warto$¢ dla modelu idealnego wymie-
szania obu tych faz (n, = 0,895). Rozklady wartosci stopnia absorpcji
amoniaku zdefiniowanego jako

n=(W -wi)/ wi! (B-55)

przedstawiono na rysunku B.7. Stopien absorpcji amoniaku na poszcze-
golnych potkach jest zalezny zaréwno od przyjetych modeli przeptywu
faz jak i od stgzenia tego sktadnika w fazie gazowej 1 cieklej. Niezaleznie
jednak od zakresu stgzen, najwyzsza warto$¢ stopnia absorpcji na po-
szczegblnych potkach otrzymuje sig dla ttokowych modeli przeptywu faz,
najnizszg dla idealnego wymieszania tych faz. Pétka teoretyczna, model
ttokowego przeplywu fazy gazowej i idealnego wymieszania fazy cieklej
oraz model tlokowego przeptywu gazu i dyspersyjnego przeptywu cieczy
daja wartosci posrednie migdzy tymi skrajnymi modelami. Wartosci stop-
nia absorpcji amoniaku dla modelu ttokowego przeptywu gazu i dysper-
syjnego przeptywu cieczy s3 jednak bardziej zblizone do wynikéw odpo-
wiadajacych tlokowym modelom przeptywu faz niz do modelu tlokowego
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przeptywu cieczy i idealnego wymieszania gazu. Analogiczne wnioski
dotycza rozkladéw stezenia amoniaku w cieczy — rys. B.6 i temperatur
fazy cieklej — rys. B.7.

Przeprowadzone obliczenia dla kolumny pigcio 1 oSmiopotkowej oraz
wysoko$ci przelewu hy, = 0,05 m prowadza do identycznych wnioskow
jak dla kolumny o trzech pétkach.
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5. KOLUMNY WYPELNIONE

Kolumny wypetione naleza, obok kolumn pétkowych i barbotazo-
wych, do podstawowych typéw wymiennikow masy, w ktorych na skak
przemystowa prowadzony jest proces, absorpcji (rektyfikacji) 1 absorpcji
(rektyfikacji) z reakcja chemiczng mieszanin dwu i wieloskladnikowych.
Aparaty te pracuja zarowno przy przeciwpradowym jak i wspotpradowym
przeplywie fazy gazowej i cieklej, a z uwagi na wymiang ciepla z otocze-
niem w warunkach izotermicznych, nieizotermicznych czy adiabatycz-
nych. Ten trzeci typ pracy (analogicznie jak w kolumnach poétkowych)
stosowany jest w przypadku absorpcji z duzym efektem cieplnym
(absorpcja amoniaku czy chlorowodoru z powietrza w wodzie).

Wspolczesne modele matematyczne opisujace wielosktadnikowy ruch
masy i jednoczesny ruch masy i ciepta w tego typu aparatach to modele
dyfuzyjne, w ktérych bezposrednio uwzglednia sig¢ strumienie masy
1 strumien ciepla przenoszone migdzy faza gazows i ciekla.

Gorak oraz Goérak i wsp. [73] + [78], zaproponowali model matema-
tyczny obliczania wielosktadnikowej rektyfikacji fizycznej w przeciwpra-
dowej kolumnie wypelnionej o zadanej wysoko$ci (znanej powierzchni
wymiany masy). W modelu tym strumienie przenoszonej masy migdzy
faza gazowsa a ciekla obliczano na podstawie analitycznego rozwiazania
réwnan dyfuzji Maxwella-Stefana dla teorii filmu, przy zatozeniu réw-
nomolowosci procesu przenikania masy. Strumienie ciepta okreslano
pomijajac  ciepto przenoszone w kazdej z faz na drodze wnikania
(uwzgledniano tylko cieplo przenoszone wraz ze strumieniami masy).
Rownania bilansowe kolumny odnosza si¢ do ttokowych modeli prze-
plywu faz i zalozenia nieskonczonego powrotu. Te réwnania bilansowe
tworza uktad nieliniowych réownan rézniczkowych zwyczajnych z zada-
nymi warunkami brzegowymi (odpowiadajacymi parametrom strumieni
wlotowych do kolumny), ktory autorzy rozwigzali numerycznie za po-
moca klasycznej metody Rungego-Kutty czwartego rzedu. Wyniki roz-
wigzania modelu matematycznego pordéwnali z wynikami do§wiadczal-
nymi rektyfikacji uktadéw trdj i czterosktadnikowych w kolumnie wypek
nionej. Dla wszystkich przypadkow uzyskali dobra zgodnos¢ wynikéw
teoretycznych i doswiadczalnych. W cytowanych pracach autorzy ocenili
takze znaczenie efektow wielosktadnikowego ruchu masy (wptyw efek-
tow krzyzowych na przebieg procesu rektyfikacji) oraz dokonali analizy
wplywu doktadno$ci wyznaczania parametréw modelu matematycznego
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rektyfikacji wielosktadnikowej na wyniki obliczen. Ten model moze by¢
takze uzyty do obliczen absorpcji wieloskiadnikowe;.

Krishnamurthy i Taylor [79], [80] zaproponowany przez siebie model
stopnia nieréwnowagowego (odnoszacy si¢ do fizycznego transportu
masy) uzyli do modelowania przeciwpradowej kolumny wypelnionej
o zadanej wysokoSci (znanej powierzchni wymiany masy). Kolumng
wypeliong o tlokowym przeptywie fazy gazowej i cieklej zastapili
kaskada stopni nierownowagowych, w ktoérych przyjeto idealne wymie-
szanie faz. W rezultacie opis matematyczny stanowi duzy ukiad nielinio-
wych réwnan algebraicznych, ktérzy autorzy rozwiazali numerycznie za
pomoca tych samych metod, jakie stosowali przy obliczaniu kolumn pok
kowych. Wyniki obliczen tego modelu poréwnali z literaturowymi wyni-
kami doswiadczalnymi dotyczacymi zaré6wno wielosktadnikowej rektyfi-
kacji jak i absorpcji. Uzyskali dobra zgodno$¢ wynikoéw teoretycznych
i doswiadczalnych oraz bardzo dobra zgodno$¢ z wynikami numerycz-
nymi podanymi przez Goéraka .

W pracy [79] Krishnamurthy i1 Taylor przedstawili szczegblowy prze-
glad literatury do roku 1985 dotyczacy modelowania matematycznego
wielosktadnikowego ruchu masy 1 ciepta w kolumnach wypelnionych,
stwierdzajac, 1z zaproponowany przez nich model jest modelem najbar-
dziej ogdlnym eliminujacym wigkszo$§é zalozen dotyczacych wczesniej-
szych modeli literaturowych.

Dobra zgodnos¢ wynikéw doswiadczalnych, dla kilku przypadkow
rektyfikacji uktadéw dwu 1 trojsktadnikowych w kolumnie wypetnione;j,
z wynikami numerycznymi uzyskanymi na podstawie modelu stopnia nie-
rownowagowego uzyskali takze Ovejero i wsp. [81].

De Leye i Froment [82] zaproponowali model matematyczny umozli-
wiajacy ilo§ciowy opis izotermicznej absorpcji z reakcja chemiczng w
kolumnie wypetnionej. Model odnosi si¢ do absorpcji z dowolna prosta
reakcja chemiczna natomiast dla zlozonej reakcji chemicznej obejmuje
tylko jeden przypadek — jednoczesnej absorpcji dwéch gazéw w tym
samym rozpuszczalniku zawierajacym nielotne reagenty. Do opisu kine-
tyki przenikania masy autorzy wykorzystali teori¢ filmu. Strumienie wni-
kajacej masy w kazdej z faz obliczane sa z klasycznych réwnan Ficka.
Opis wnikania w fazie cieklej obejmuje mozliwo$¢ naktadania si¢ na
wieloskiadnikowy ruch masy reakcji chemicznej zachodzacej zarowno w
filmie jak i w rdzeniu cieczy. Rownania bilansu materialowego wypro-
wadzono przy zatozeniu tlokowego przeciwpradowego modelu prze-
ptywu fazy gazowej i cieklej. Rownania bilansowe rozwiazano nume-
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rycznie za pomoca klasycznej metody Rungego-Kutty czwartego rzedu.
Zaproponowany model matematyczny wykorzystano do przeprowadzenia
symulacji numerycznej absorpcji CO, w wodnym roztworze monoetano-
loaminy oraz jednoczesnej absorpcji CO; i H,S w wodnym roztworze
dwuetanoloaminy.

W przypadku absorpcji z reakcja chemiczng wiele przedstawionych w
literaturze modeli matematycznych dotyczacych kolumn wypetnionych
$cisle zwiazanych jest ze stechiometrig i kinetyka reakcji chemiczne;.
Przyktadowo dla absorpcji CO, w wodnych roztworach weglanu potaso-
wego modele matematyczne procesu zostaly opracowane przez
Pohoreckiego i Kucharskiego [83] i [84], Augoliaro i Lucio [85], Sanyala
1 wsp. [86], Hagendoorna i wsp. [87] a dla absorpcji tego gazu w wodnym
roztworze monoetanoloaminy przez Danckwertsa [26] czy Zarzyckiego
i Chacuka [23]. Modele matematyczne jednoczesnej absorpcji CO; i HpS
w roztworach reaktywnych (amin czy weglanéw) opracowane zostaly
przez Cornellisena [88], Yih i wsp. [89] a modele absorpcji tlenkéw
azotu, przez Cartg [90], Suchaka i wsp. [91] oraz Wiesnera i wsp. [92].

Kreul i wsp. [93] oraz Kenig i wsp. [94] zaproponowali ogélny model
matematyczny opisujacy izotermiczny wielosktadnikowy ruch masy ze
zlozona reakcja w kolumnie wypehlionej. W modelu strumienie masy
przenoszone migdzy faza gazows i ciekla obliczano na podstawie rownan
dyfuzji Maxwella-Stefana przy uwzglednieniu ztozonej reakcji che-
micznej zachodzacej zarowno w filmie jak i rdzeniu kazdej z faz. Réwna-
nia bilansowe kolumny wyprowadzono przy zatozeniu ttokowych modeli
przepltywu faz. Model matematyczny przetestowano dla kilku przypad-
kow wieloskladnikowej absorpcji 1 rektyfikacji z reakcja chemiczng uzy-
skujac dobra zgodno$¢ wynikéw teoretycznych i doswiadczalnych.
Podobny model zaproponowali takze Rascol i wsp. [95].

W pracach [96] + [101] zaproponowalem model matematyczny opisu-
jacy wielosktadnikowy fizyczny ruch masy i jednoczesny ruch masy
1 ciepta w przeciwpradowej kolumnie wypelionej. W modelu tym stru-
mienie masy obliczane sa na podstawie analitycznego rozwiazania réw-
nan dyfuzji Maxwella-Stefana, a strumienie ciepta — przy uwzglednieniu
poprawek Ackermanna. Rownania bilansowe kolumny wyprowadzilem
przy zalozeniu tlokowych modeli przeptywu fazy gazowej i cieklej.
Przedstawiony model odnosi si¢ zard6wno do kolumn o znanej wysokos$ci
(znanej powierzchni wymiany masy) jak réwniez do kolumn, w ktérych
wysokos$¢ (powierzchni¢ wymiany masy) nalezy obliczy¢ przy spetnieniu
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dodatkowego warunku jakim jest np. zadany stopien absorpcji wybranego
sktadnika fazy gazowej. Opis matematyczny procesu tworzy duzy uktad
nieliniowych rownaf rézniczkowo-algebraicznych z odpowiednimi
warunkami brzegowymi (warunkami sa parametry strumieni wlotowych
do aparatu). Uktad tych rownan rozwiazalem numerycznie przy wykorzy-
staniu procedur dotyczacych rozwigzywania nieliniowych ukladéw row-
nan algebraicznych i rézniczkowych zwyczajnych oraz dwupunktowych
zagadnien brzegowych dla nieliniowych réwnan rézniczkowych z usta-
long i swobodna granica. Na podstawie zaproponowanego modelu prze-
prowadzilem symulacj¢ numeryczna adiabatycznej absorpcji chlorowo-
doru oraz amoniaku z powietrza w wodzie w przeciwpradowej kolumnie
wypelnionej. Wyniki absorpcji amoniaku z powietrza w wodzie poroéw-
nalem z doSwiadczalnymi danymi literaturowymi uzyskujac dobra ich
zgodno$¢. W cytowanych pracach dokonatem oceny znaczenia efektow
wielosktadnikowego ruchu masy oraz efektéw jednoczesnego ruchu masy
1 ciepta na proces absorpcji fizycznej z duzym efektem cieplnym.

W pracach [23], [11], [101] i [102] podalem szereg przykladow
obliczeniowych dotyczacych zaréwno absorpcji fizycznej jak 1 absorpcji
z reakcja chemiczna.

5.1. Rownania bilansowe

W kolumnach wypelionych rzeczywisty przeptyw obydwu faz,
zarowno gazowej, jak 1 cieklej, zwykle przyblizany jest modelem prze-
plywu ttokowego, wzglednie modelem przeptywu ttokowego z natozona
dyspersja wzdtuzng. Aparaty te o ciaglym przeplywie fazy gazowe;j i cie-
kiej zazwyczaj pracuja w warunkach ustalonych (poza krétkim okresem
rozruchu). Z uwagi na wystgpujace w literaturze przedmiotu rozbieznosci
dotyczace wplywu mieszania wzdhuiznego na przebieg procesu absorpcji,
niepewno$¢ podanych tam korelacji na wspdtczynnik dyspers;ji oraz to, iz
dotychczas istniejace korelacje na wspodtczynniki wnikania masy i ciepta
obowigzuja dla modelu tlokowego, w pracy zostana przedstawione tylko
te robwnania bilansowe kolumn wypetnionych, ktére bazuja na ttokowym
modelu przeptywu faz.
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z+dz

z+dz

W +dWg W, +dW, We+dW,q W, +dW,
SHWe+ SHW,+ SH W+ SHW,+
d(SH W) d(ZH.W,) d(SHW.o) d(ZHW)

Rys. 5.1. Rozniczkowy element kolumny wypetnionej: a) wspotprad, b) przeciwprad

Przy zalozeniu ttokowych modeli przeptywu faz i warunkéw ustalo-
nych oraz oznaczeniach jak na rys.5.1, ogélne réwnania bilansowe (3-1),
(3-8), (3-10) i (3-12) redukuja sig¢ do postaci:

— faza gazowa

—dWiG :$amNiG’ i=19--~,n ’ (5_1)
dz
z%iijG \AIIG
} dz =+amnts » (5-2)
gdzie
Y= Wic/Wg, 1=L..,n, VVG:Z“Z\NiG ’ (5-3)
i=1
— faza ciekla
d . T .
WIL - am N18L+Bzvlk Rk N 1= 17-.-,n ’ (5"4)
dz k=1
= = 21n1£:L ’ (f;-f;)
dz
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gdzie
xi=WiL/WL. izl,...,n s W]_:ZWiL . (5"6)
i=l1

Znak — w rownaniach (5-1) i (5-2) odnosi si¢ do wspdtpradowego prze-
plywu faz, a znak + do przepltywu przeciwpradowego.

a) Woo Wio b) Ws(0) Weo
(SHoW.o), (FHW.)o (ZHW)(O) l (ZHW.)o
0 0
Z 4
W(2) W.(2) We(2) W,(2)
(SHoWo)(@) (ZHW.)(2) (ZHoWo)e (EHWI@)

Rys. 5.2. Schemat kolumny wypetnionej: a) wspotprad, b) przeciwprad

W przypadku ogdlnym, obliczenia kolumn wypetionych polegaja na
rozwiazaniu rownan rozniczkowych (5-1), (5-2), (5-4) 1 (5-5) wraz z rOw-
naniami opisujacymi proces przenoszenia masy i ciepta migdzy fazami
oraz przebieg reakcji chemicznej (prostej czy ztozonej) w filmie cieczy
(rozdziat 2), przy odpowiednio sformutowanych warunkach brzegowych.
Warunki brzegowe wynikaja z przyjgcia konkretnego sposobu prowadze-
nia procesu absorpcji. Zazwyczaj wszystkie parametry strumieni dopty-
wajacych do kolumny sa dane lub tatwe do okreslenia. Parametry tych
strumieni sg warunkami brzegowymi rozwazanych rownan bilansowych.
Dla kolumn wspolpradowych (rys. 5.2a):

=

Wio(0)= Wiy « i=Lon [ lﬁiGwiGjm):(iﬁiGwiGj L 57)
i=1

0

1l

i

WiL(O):WiLO N i—_-l,...,n N (

T b

ﬁiLwiL]m){iﬁmwiLj . (59)

0

64



a dla kolumn przeciwpradowych (rys. 5.2b):

Wio(2)= Wiz » izl , ( gﬁiowig)ah(;ﬁmwm] . (5-9)

z

Wi (0) =Wy, , 1=1....0, (Z}ﬁmwm)(o)=(z&ﬁmwm) . (5-10)
i= i= 0
Przy znanych wszystkich parametrach strumieni gazu i cieczy kiero-
wanych do aparatu, zadanie obliczeniowe kolumn wypetnionych formu-
towane jest przewaznie w dwojaki sposob:

a. dla danej wysokosci Z absorbera nalezy obliczy¢ wszystkie parametry
strumieni opuszczajacych aparat (zwykle obliczenia dotycza istnieja-
cego juz aparatu, ktéry ma pracowaé¢ w nowych warunkach operacyj-
nych prowadzenia procesu absorpcji);

b. nalezy okresli¢ wysokos$¢ Z absorbera (powierzchni¢ wymiany masy),
przy ktorej osiagnigta zostanie zaloZzona warto§¢ wybranego parametru
strumienia gazu lub cieczy opuszczajacego aparat (zwykle parametrem
tym jest stopien absorpcji danego sktadnika gazu w cieczy).

Zadanie obliczeniowe dla kolumn wypetionych pracujgcych w wa-
runkach wspolpradowego przeptywu faz, w teorii rownan rézniczkowych
zwyczajnych znane jest jako zagadnienie poczatkowe, poniewaz na jed-
nym z koncoéw kolumny (wlocie) dane sa wszystkie parametry strumieni
gazu i cieczy — warunki (5-7) i (5-8). Dla zadania typu a oznacza ono cal-
kowanie réwnan rézniczkowych bilansu kolumny (5-1), (5-2), (5-4)
i (5-5) z warunkami poczatkowymi (5-7) i (5-8) w przedziale [0, Z]. Dla
zadania typu b) catkowanie réwnan roézniczkowych prowadzi si¢ az do
spelnienia dodatkowego warunku, o ktérym mowa w zadani.

Zadanie obliczeniowe dla kolumn wypetnionych pracujacych w wa-
runkach przeciwpradowego przeptywu faz nosi z kolei nazwg dwupunk-
towego zagadnienia brzegowego, gdyz parametry strumieni wlotowych
gazu i cieczy sg dane na dwoch przeciwnych krancach kolumny - wa-
runki (5-9) i (5-10). Problem tego rodzaju mozna rozwiazaé numerycznie,
stosujac np. metody iteracyjne polegajace na wielokrotnym catkowaniu
odpowiednio sformulowanego zagadnienia poczatkowego (Zarzycki
i Chacuk [23 ]). Dla zadania typu a jest to tzw. dwupunktowe zagadnienie
brzegowe z ustalong granica (dana jest wysokos$¢ kolumny). Jego rozwia-
zanie polega na iteracyjnym doborze nieznanych parametréw dowolnie
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wybranego strumienia na wylocie z kolumny. Proces iteracji nalezy
prowadzi¢ tak dtugo dopoki nie zostana osiagnigte znane parametry tego
strumienia na wlocie — drugim koncu kolumny.

Dla zadania typu b problem nosi nazwg dwupunktowego zagadnienia
brzegowego ze swobodna granica (wysoko$¢ absorbera nie jest znana,
a stad nie jest znany koniec przedziatu catkowania dla rownan bilanso-
wych). Sposob rozwiazania tego przypadku szczegélowo opisalem w pra-
cach [23] 1 [11].

W szczegblnym przypadku absorpcji fizycznej, zaréwno zagadnienie
poczatkowe, jak i brzegowe mozna czgsciowo scatkowaé analitycznie.
W przypadku tym zachodza bowiem zwiazki wynikajace z rownan (2-10),
(2-11), (2-29) i (2-30):

am NiG :am NiL7 i:I,"'sn 1) (5‘11)

amSG = am EL ’ (5“12)
czyli
dWig =F dWiL, i=1...,n, (5-13)
dz dz
Siowe]  d3mw.]
= =F2 (5-14)
dz dz

Scatkowanie réwnan rozniczkowych (5-13) i (5-14) w przedziale
[0, Z] prowadzi do prostej zalezno$ci mi¢dzy zmiennymi stanu fazy
gazowej i cieklej:

— dla wspolpradowego przeptywu faz
WiL(2) = WiLo~ Wig(2) + Wigo, 1=1,...,0 (5-15)

(2 f, W@ = (2 L Wi — (2 flic Wic)(@) + (2 fleWio)©0) . (5-16)

— dla przeciwpradowego przeptywu faz
WiL(2) = Wi+ Wic(2) - Wic(0), i=1...n, (5-17)

(2 i, W)(@) = (2 i Wi)o + (2 flig Wie)(®) ~ (2 feWio)0) . (5-18)
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Obliczenia kolumn wypelnionych w przypadku absorpcji fizycznej sa
identyczne, jak przedstawione poprzednio (zaleznie od typu sformulowa-
nego zadania) dla absorpcji z reakcja chemiczng w fazie cieklej. Jednakze
liczba nieliniowych réwnan rozniczkowych, ktére nalezy scalkowac
numerycznie, jest dwukrotnie mniejsza.

W przypadku absorpcji prowadzonej izotermicznie zagadnienie obli-
czania kolumn wypelnionych polega na numerycznym rozwigzaniu row-
nan rézniczkowych bedacych bilansami masy skladnikow w fazie gazo-
wej 1 cieklej — rownania (5-1) i (5-4). W szczegblnym przypadku, izoter-
micznej absorpcji fizycznej obliczenia polegaja jedynie na numerycznym
rozwiazaniu réwnan roézniczkowych bedacych bilansami masy sktadni-
kow fazy gazowej, poniewaz rownania rdzniczkowe opisujace stan fazy
cieklej mozna rozwigzaé analitycznie. Sposoby rozwiazan tych réwnan sa
identyczne jak przedstawione poprzednio (zalezne od typu sformutowa-
nego zadania).

Jesli pomina¢ reakcje chemiczne w fazie gazowej, to model opisany
réwnaniami (5-1) + (5-6) jest rtownowazny modelom opisanym w pracach
[95] i [93]. Model opisany w pracy [94] odnosi si¢ do warunkow
nieustalonych. Ten przypadek obejmuja ogdlne réwnania bilansowe
przedstawione w rozdziale 3.

5.2. Przyklad obliczeniowy (C) — absorpcja amoniaku
Z powietrza w wodzie

Podobnie jak w przypadku kolumn pétkowych, nieliniowo§¢ rownan
rozniczkowych stanowiacych bilanse masy i ciepla kolumny wypetnione;j
oraz wyjatkowo uwiklany charakter zalezno$ci opisujacych proces prze-
nikania masy i ciepta powoduja, ze przetestowania zaproponowanego
modelu matematycznego, poréwnania go z danymi literaturowymi takze
oceny znaczenia efektéw wielosktadnikowego ruchu masy 1 jednocze-
snego ruchu masy i ciepta mozna dokona¢ wylacznie na podstawie wyni-
kow obliczen numerycznych konkretnego uktadu poddawanego absorpcji.
W niniejszej pracy (analogicznie jak dla kolumny poélkowej) jako
przyklad obliczeniowy wybrano proces absorpcji amoniaku (1) z po-
wietrza (3) w wodzie (2) w przeciwpradowe] adiabatycznej kolumnie
wypeinione].
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5.2.1. Kinetyka przenikania masy i ciepta

Réwnania opisujace kinetyke przenikania masy i ciepta w ukladzie
amoniak-powietrze-woda sa identyczne jak przedstawione w rozdziale 4.2
—réwnania (B-1) + (B-8).

5.2.2. Réwnania bilansowe

W celu sformulowania roéwnan bilansowych (modelu matematycz-
nego) przeciwpradowej kolumny wypelnionej przyjeto nastgpujace zato-
Zenia upraszczajace:

— proces jest ustalony,

— proces prowadzony jest adiabatycznie i pod statym ci$nieniem,

— przeptyw kazdej z kontaktujacych si¢ faz odpowiada modelowi
przeptywu tlokowego,

— powierzchnie wymiany masy i ciepta sa jednakowe,

—~ znane sg wszystkie parametry strumieni doptywajacych do kolumny

(temperatury, sktady i1 pozorne molowe predkosci przeptywu).

Dla tak przyjetych zatozen roéwnania bilansu materialowego i ciepl-
nego (5-1) + (5-6) sporzadzone dla elementu aparatu o rézniczkowe;j
objetosci dV (rys. 5.2b) upraszczajq si¢ do postaci:

— faza gazowa

dw, )
Wie —y Nig» i=12, (C-1)
dz
3 ~
il % Hic Wi
= p =am€G » (C-2)
gdzie
3
Yi— Wic/ Wg, 1=1...3, Ws =2 Wi (C-3)
i=1
— faza ciekla
dw.
Wi Ny =12, (C-4)
dz
2 ~
d_l éHiLWiL
= =am€L > (C-5)
dz
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gdzie
2
xi=W;L/WL, i=l,2 s WL=ZW;L . (C‘6)
i=1

Przy znanych wszystkich parametrach strumieni gazu i cieczy
kierowanych do aparatu, warunki brzegowe powyzszych rownan
bilansowych sprowadzaja si¢ do postaci (rys. 5.2b):

M

1

~ 3 ~
WiG(Z)ZWiGZ ,1=1..3, ( ]Hic Wic)(z)z[leioWic) > (C-7)

z

2 2
Wii(0)=Wy,,1=12, (Z{ﬁiL WiL)(O) =(_§‘;ﬁm WiLj . (C-8)
i= i= 0
Zgodnie z wynikami przedstawionymi w rozdziale 5.1, dla absorpc;ji
fizycznej, rozwazane zagadnienie brzegowe moze by¢ czgéciowo scatko-
wane metodg analityczng. W rezultacie rozniczkowe bilanse fazy cieklej
mozna zastapié¢ prostymi zalezno$ciami algebraicznymi, wiazacymi stan
fazy cieklej ze stanem fazy gazowej przez warunki brzegowe:

Wi(2) = Wiot+ Wig(2) — Wige, 1=1,2, (C-9)

(2 fi, W)@ = (2 fi, W)o + (z flo Wic) (@) - (i fie Wie)©0) . (C-10)

Temperatury rdzeni faz wynikaja bezposrednio z definicji entalpii
molowej przyjetej dla danej fazy. W rozwazanym przypadku entalpie
molowe zdefiniowano za pomoca wzoréw (B-5) + (B-8) i stad przy
wykorzystaniu réwnania (C-10) temperaturg fazy ciektej mozna obliczy¢
z zalezno$ci:

G f Widdo + i Wia)(@) = (3 i Wia)©)
TL(Z) - TO + i=1 i=1 i=t
WL(z)

_AHS /CpL‘

(C-11)
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Przeprowadzenie symulacji numerycznej procesu absorpcji na podsta-
wie przedstawionego modelu matematycznego kolumny wypehionej
wymaga dodatkowo znajomosci:

— réwnowagi termodynamicznej konkretnego uktadu absorpcyjnego,
— hydrodynamiki kolumny wypetnione;j.

5.2.3. Ré6wnowaga termodynamiczna

Rownania opisujace réwnowage termodynamiczng ukladu amoniak-
powietrze-woda sa réwnaniami przedstawionymi w rozdziale 4.2 —
réwnania (B-25) + (B-39).

5.2.4. Hydrodynamika kolumny

Z punktu widzenia modelowania matematycznego znajomosé
hydrodynamiki kolumny wypelnionej jest wykorzystywana do okreslenia:

— predkosci  przeplywu fazy gazowej 1 cieklej zapewniajacych
prawidlows jej prace,

— zatrzymania cieczy i gazu,

— wilasciwej powierzchni wymiany masy i ciepla,

— wspotczynnikéw wnikania masy i ciepla w fazie gazowej i ciekle;j,

— spadku ci$nienia gazu.

W rozwazanym przykladzie czynna powierzchni¢ wnikania masy oraz
wspotczynniki wnikania masy i ciepta obliczano na podstawie klasycz-
nych korelacji odnoszacych sig do wypeknien usypowych. I tak czynna
powierzchni¢ wymiany masy obliczano z korelacji zaproponowanej przez
Ondg [103]:

0.75
%zl—exp -1.45 -Re%‘-Frz‘)-OS-We‘Ez(%) } . (C12)
gdzie
Re, = DLtk (C-13)
n.-a
a'ui
Fro= _ (C-14)
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(C-15)

Wspoélczynniki wnikania masy w fazie gazowej i cieklej okreslano
takze z korelacji podanych przez Ondg:

Ko _C.ReY-5c2™(a-d,)? (C-16)
aDg
173
kL(p_Lg) 20’0051(Re']_)”3 Scim(a’dp)ms ’ (C-17)
uL' g,

gdziedlad, 20,015 mC=5,23,adlad, <0,015mC =2 oraz

Sco = —o— (C-18)
Ps ' Do
Liczby kryterialne Reg 1 Scp sa zdefiniowane analogicznie jak we
wzorach (C-13) i (C-18) natomiast w liczbie kryterialnej Re’, zamiast
wielkosci a wystepuje wielko$¢ ap,.

Wspbtczynniki wnikania ciepta okre$lano korzystajac z analogii
przenoszenia ciepta i masy. W fazie gazowej przyjeto analogi¢ wynika-
jaca z teorii filmu (Chiltona-Colburna), natomiast w fazie cieklej — wyni-
kajaca z teorii penetracji.

5.2.5. Wyniki obliczen

Raal i Khurana [104] badali do§wiadczalnie proces absorpcji amoniaku
z powietrza w wodzie w kolumnie przeciwpradowej, wypelnionej siodet-
kami Berla (1/2”), o $rednicy di = 0,15 m 1 wysokoséci Z = 0,55 m. Jeden
z przeprowadzonych przez tych autoréw eksperymentéw dotyczyl nastg-
pujacego przypadku absorpcji: do kolumny doprowadzano od dotu
w temperaturze Tgz= 287,8 K mieszaning amoniaku (1), pary wodnej (2)
1 powietrza (3) o skladzie: y;z = 0,4414, y,z = 0,0069 i ysz = 0,5517
utamka molowego z molowym nateZeniem przeptywu Gz = 6,194- 10™
kmol/s, a od gory czysta wodg o temperaturze Ty = 298,2 K z molowym
natgzeniem przeptywu Lo = 3,919 10 kmol/s. Proces prowadzono
adiabatycznie pod ci$nieniem P = 1,067- 10° Pa. W wyniku eksperymentu
uzyskano nastgpujace wyniki: stopien absorpcji amoniaku w kolumnie
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wyniost 96,5%; temperatura cieczy opuszczajacej kolumng T (Z) = 326,1
K, a stezenie amoniaku w fazie cieklej x(Z) = 0,0638 utamka molowego.

PowyzZsze parametry strumieni wlotowych do kolumny wypelnione)
zostaly wykorzystane do przeprowadzenia symulacji numerycznej
absorpcji amoniaku z powietrza w wodzie wedtug modelu matematycz
nego zaproponowanego w rozdziale 5.2.1.

Warunki brzegowe dla tego modelu, po przeliczeniu danych Raala
1 Khurany wynosza:

Wigz = 1,547- 102 kmol/(m* s), Wagz = 2,454 10 kmol/(m* s),
Tz = 287,8K,
WL = 0 kmol/(m? s), Waro =2,218 10" kmol/(m* s),

2
(X Hy Wi)o = 10,85 kW/m® .
i=1
W wyniku obliczen uzyskano nastgpujace wartosci:
WiG(0)=4,172: 10*kmol/(m® s), Wac(0)=7.814- 10 kmol/(m’* s),

T (0) = 302,4 K,
WiL(Z)= 1,516 10 kmol/(m? ), W, (Z) =2.212*10" kmol/(m* s),

T (Z) = 325,8K,

a stad x;(Z) = 0,0641 utamka molowego i stopien absorpcji amoniaku
réwny 97,3%.

Pozostate wyniki obliczen numerycznych przedstawiono na rysunkach
(C.1) + (C.8).

Utamek molowy amoniaku w rdzeniu fazy cieklej szybko wzrasta
wzdhuz wysoko$ci kolumny od zera na wlocie do wartosci 0,0641 na
wylocie z kolumny (rys. C.1). Rownocze$nie w rdzeniu fazy gazowe]
utamek molowy amoniaku maleje od wartosci 0,4414 na wlocie do warto-
sci 0,0203 na wylocie z kolumny. Utamek molowy pary wodnej ronie
gwaltownie w dolnej czesci kolumny i po przekroczeniu tagodnego mak-
simum maleje do warto$ci 0,0203 na jej szczycie. W kolumnie wystgpuje
graniczny przekrdj na wysokosci ~ 0,15m (liczonej od wlotu gazu),
w ktorym para wodna zachowuje si¢ jak sktadnik inertny. Powyzej tej
wysoko$ci para wodna kondensuje do strumienia cieczy, stad warto$¢
utamka molowego tego skladnika na powierzchni réwnowagowej jest
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Rys. C.1. Rozklad stezen sktadnikow
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mniejsza niz odpowiadajaca jej warto§¢ ulamka molowego w rdzeniu
fazy. Ponizej tej wysokosci nastepuje odparowanie wody do strumienia
gazu i stad utamek molowy pary wodnej w rdzeniu fazy gazowej jest niz-
szy niz na powierzchni mi¢dzyfazowe;.

Temperatura rdzenia fazy gazowej, patrzac od dotu kolumny, gwal-
townie wzrasta i po osiagni¢ciu maksimum (Tgmax = 317 K dla z = 0,3 m),
obniza si¢ co jest spowodowane kondensacja pary wodnej, jak tez przeno-
szeniem ciepta przez przewodzenie do fazy ciektej (rys. C.2). Tempera-
tura rdzenia fazy cieklej wzrasta na ponad 80% wysokos$ci kolumny 1 do-
piero w dolnej jej czedci, przechodzac przez tagodne maksimum obniza
si¢ do wartosci T = 325,8 K. Temperatura na powierzchni migdzyfazo-
wej T" jest na catej dlugosci kolumny bliska temperaturze rdzenia cieczy.
Roznica migdzy tymi temperaturami nie przekracza 3 K.

Pozorna molowa pr¢dkos$é przeptywu fazy gazowej, patrzac od dotu
kolumny, spada wzdtuz calej kolumny co $wiadczy o tym, iz szybko$¢
absorpcji amoniaku jest wigksza niz szybko$¢ odparowania wody jak
1 szybko$¢ kondensacji pary wodnej (rys. C.3).

Wiele istotnych informacji dotyczacych przebiegu procesu absorpcji
amoniaku w wodzie mozna uzyskaé¢ z rozkladow ggstosci strumieni masy
1 ciepta wzdtuz kolumny (rys. C.4 1 C.5). O nier6wnomolowosci ruchu
masy S$wiadczy bezposrednio rozklad gestosci catkowitego strumienia
masy (rys. C.4). Ggsto$¢ strumienia amoniaku jest dodatnia w catej ko-
lumnie (nie stwierdzono zjawiska desorpcji NHj z roztworu), z kolei roz-
ktad gestosci strumienia pary wodnej pozwala wyrdzni¢ obszary konden-
sacjl 1 odparowania wody w kolumnie.

W obszarze kondensacji pary wodnej gestos¢ calkowitego strumienia
ciepta jest dodatnia, natomiast zmienia znak w obszarze odparowania
(rys. C.5). Na gestos¢ catkowitego strumienia ciepta przenoszonego mig-
dzy fazami sklada sig ggsto$¢ strumienia ciepla przenoszonego na drodze
wnikania q; 1 ggstos¢ strumienia przenoszonego ze strumieniem masy g
— réwnania (2-24) 1 (2-25). W fazie gazowej udziat procentowy przeno-
szenia ciepta przez wnikanie q;¢ jest bardzo maty wzdtuz calej kolumny,
w poréwnaniu ze strumieniem ciepla niesionym wraz z masg qog. W fazie
cieklej obserwuje si¢ zasadniczo odmienng sytuacjg. Oba strumienie: cie-
pto przenoszone przez wnikanie q;i. Oraz przenoszone wraz ze strumie-
niem masy (i» sa wartosciami tego samego rzgdu wzdhuz prawie catej
wysokos$ci kolumny. Jedynie na krotkim odcinku na jej dole warto$¢ q;.
jest znacznie mniejsza niz qy. Calkowite ggstoéci strumienia masy i cie-
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pla posiadajgq charakterystyczne ekstrema, bedace rezultatem zmian sit
napgdowych ruchu masy 1 ciepla (rys. C.4 1 C.5), a takze zmian wartosci
wspolczynnikéw wnikania masy i ciepla wzdhuz kolumny (rys. C.6 i C.7).

Czynna powierzchnia wymiany masy ap, jest praktycznie stata na calej
wysokos$ci kolumny. Jej zmiany nie przekraczaja 2% (rys. C.7).

Wartos$ci elementdéw diagonalnych macierzy wspotczynnikéw wnika-
nia masy w mieszaninie wielosktadnikowej kg, wzdhuz wysokosci ko-
lumny (rys. C.8) zmieniaja si¢ o ponad 50%, a w fazie cieklej o ponad
100%. Tak znaczne zmiany sg spowodowane zmianami pozornych mo-
lowych predkosci przeptywu faz (rys. C.3) jak i zmianami parametrow
fizykochemicznych. Wartosci elementow niediagonalnych macierzy kg
stanowia co najwyzej kilka procent warto$ci elementéw diagonalnych.
Swiadczy to o znikomym udziale efektow krzyzowych dyfuzji w procesie
przenikania masy.

Analogiczne uwagi dotycza macierzy poprawkowej na duze (skon-
czone) strumienie masy w fazie gazowej Zf;. Elementy niediagonalne tej
macierzy (rys. C.8) stanowia co najwyzej kilka procent wartosci elemen-
tow diagonalnych. Elementy diagonalne odchylaja si¢ od jednosci wzdhuz
catej wysokosci kolumny, jednak maksymalne odchylenie nie przekracza
10%. Wplyw tej poprawki na ruch masy w fazie gazowej jest zatem
niezbyt wielki.

Poprawka Ackermanna na duzy strumien masy &, w fazie ciektej jest
bliska jednos$ci (odchylenia od jednoS$ci nie przekraczaja 1%), co $wiad-
czy o znikomym wptywie duzych (skoficzonych) strumieni masy na ruch
masy w fazie cieklej. W fazie gazowej poprawka ta odchyla si¢ od jedno-
sci wzdhluz catej wysokosci kolumny ale maksymalne odchylenie nie
przekracza 10%. Swiadczy to o matym wplywie duzych (skonczonych)
strumieni masy na ruch masy w fazie gazowe;j.

Przeprowadzone obliczenia symulacyjne dla innych warunkéw opera-
cyjnych procesu absorpcji amoniaku w wodzie (podanych przez Raala
i Khurang) wykazuja takze duza zbiezno$¢ z wynikami doswiadczalnymi.

W pracach [95], [96], [23], przedstawilem wyniki obliczen procesu
absorpcji w kolumnach wypetnionych wedhug zaproponowanego modelu
matematycznego dla innych ukladow wielosktadnikowych. Wnioski z
tych obliczen dotyczace znaczenia efektow wielosktadnikowego ruchu
masy i efektéw jednoczesnego ruchu masy i ciepta sa niemal identyczne
jak te odnoszace sig do uktadu amoniak-powietrze-woda.
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6. KOLUMNY BARBOTAZOWE

Kolumny barbotazowe to trzeci z podstawowych typoéw absorberow,
w ktorych na skalg przemystowa prowadzony jest proces absorpcji mie-
szanin dwu i1 wielosktadnikowych. Aparaty te stosowane sa gtéwnie do
prowadzenia absorpcji z reakcja chemiczna. Stosowane sa rowniez jako
reaktory chemiczne w procesach, w ktorych bierze udziat faza gazowa,
ciekta i stata.

Kolumny barbotazowe moga pracowac albo przy przeptywie (wspot
czy przeciwpradowym) obydwu faz — gazowej 1 cieklej, albo przy prze-
pltywie tylko fazy gazowej; faza ciekla jest umieszczona w aparacie
w cato$ci 1 mieszana przez pegcherzyki gazu. W pierwszym przypadku
kolumny barbotazowe pracuja w warunkach ustalonych (poza krotkim
okresem rozruchu), w drugim — zaréwno w warunkach ustalonych jak
i nieustalonych. Modele matematyczne opisujace ruch masy i ciepta
w tego typu aparatach, to modele dyfuzyjne.

Dla fizycznego transportu masy Brodowicz i Pacek [105] zapropono-
wali model matematyczny adiabatycznej kolumny barbotazowej (wy-
pelnionej, rozpryskowej), pracujacej w warunkach ustalonych. Przeptyw
fazy gazowej i cieklej opisali zarbwno modelem przeptywu tlokowego jak
i modelem przeptywu tlokowego z natozona dyspersja osiowa. Strumienie
wnikajacej masy w kazdej z faz obliczali na podstawie rozwiazan rownan
dyfuzji Ficka dla teorii filmu. Model przetestowano dla absorpcji amoniaku
z powietrza w wodzie. Podobny model, ale odnoszacy si¢ do warunkéw
izotermicznych 1 wolnej reakcji chemicznej zachodzacej jedynie w rdzeniu
cieczy, zostal zaproponowany przez Parulekara 1 wsp. [106].

Lohse 1 wsp. [107] oraz Tabi$ [108] zaproponowali model matema-
tyczny izotermicznej kolumny pdtprzeptywowej pracujacej w warunkach
nieustalonych. Przeplyw fazy gazowej autorzy opisali modelem prze-
plywu tlokowego a przeptyw fazy cieklej — modelem idealnego wymie-
szania. Rozwazono uproszczenia tych modeli dla dwoch skrajnych przy-
padkéw przebiegu reakcji chemicznej (obszaru dyfuzyjnego i kinetycz-
nego). W pracy [107] model wykorzystano do przeprowadzenia symulacji
numerycznej procesu chlorowania toluenu, a w pracy [108] — do procesu
chlorowania dwuchloroetanu.

W pracach [11], [23], [109] + [111] przedstawiono modele matema-
tyczne izotermicznych jak i nieizotermicznych kolumn barbotazowych,
pracujacych zaréwno w warunkach nieustalonych jak i ustalonych, dla
réznych modeli przeptywu fazy gazowej i cieklej przez aparat (idealnego
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wymieszania, przeptywu ttokowego czy dyspersyjnego). Modele te
uwzgledniaja przebieg reakc)i chemiczne)j (prostej czy ztozonej) zarowno
w filmie 1 rdzeniu cieczy jak i tylko w filmie cieczy czy tylko jej rdzeniu.
W cytowanych pracach podano szereg przykladéw obliczeniowych pro-
cesOw absorpcji z reakcja chemiczng majacych istotne znaczenie przemy-
stowe (np. utlenianie czy chlorowanie zwiazkéw organicznych).

W wielu przypadkach modele matematyczne kolumn barbotazowych
Scisle zwiazane sg ze stechiometria 1 kinetyka reakcji chemicznej, obec-
no$cig czastek ciata stalego (np. katalizatora) w fazie cieklej czy kon-
strukcja tych aparatow. Przykladowo dla niskoci$nieniowej syntezy me-
tanolu w trojfazowej kolumnie barbotazowej, w pracach [112] + [115]
zaproponowano model matematyczny, w ktorym przeptyw fazy gazowej
opisano modelem przeptywu ttokowego, a dla cieczy przyjeto model ide-
alnego wymieszania oraz model stagnacyjny. W modelu pominigto opor
fazy gazowej, a mieszaning cieczy inertnej i stalego katalizatora potrakto-
wano jako ,,pseudofaze¢”. Strumienie wnikajacej masy w fazie cieklej ob-
liczano na podstawie rozwiazan rownan Ficka dla teorii filmu zaktadajac,
ze reakcja chemiczna nie zachodzi w filmie cieczy, a jedynie w jej rdze-
niu. Model odnosi si¢ do izotermicznych i ustalonych warunkow prze-
biegu procesu. Gran-Heedfeld i wsp. [116] zaproponowali dwa modele
matematyczne kolumny barbotazowej typu air-lift z obiegiem wewngtrz-
nym dla nieizotrmicznej reakcji mokrego utleniania zwigzkow organicz-
nych. W obydwu modelach faz¢ ciekla zawierajaca czastki ciata stalego
potraktowano jako ,,pseudofazg”. Przyjgto, iz reakcja chemiczna zachodzi
jedynie w rdzeniu fazy cieklej. Strumienie wnikajacej masy
w kazdej z faz obliczno z rownan Ficka. W modelu pierwszym (dotycza-
cym warunkéw ustalonych) przeptyw faz opisano modelem przeptywu
ttokowego, w modelu drugim (dotyczacym warunkéw nieustalonych) —
modelem idealnego wymieszania. Dla uzdatniania wody w wyniku ozo-
nowania, model matematyczny tego typu absorbera zostal sformutowany
przez Muroyame¢ i wsp [117]. Model odnosi si¢ do izotermicznych
i ustalonych warunkoéw przebiegu procesu. W obiegu wewngtrznym prze-
pltyw faz autorzy opisali modelem przeptywu ttokowego, a w obiegu ze-
wngtrznym — przeptyw gazu modelem tlokowym, natomiast przeplyw
cieczymodelem kaskady reaktoréw z idealnym wymieszaniem. Uzyskali
dobra zgodno$¢ rozwiazan tego modelu z wynikami do$wiadczalnymi.
Orajes [118] przedstawil model matematyczny kolumny barbotazowe;
typu air-lift z obiegiem zewngtrznym dla reakcji chlorowania etylenu
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przebiegajacej w warunkach nieizotermicznych. Przeplyw fazy gazowej
przyblizyl za pomoca modelu przeptywu ttokowego natomiast przeptyw
fazy ciekiej — za pomoca modelu tlokowego z natozona dyspersja osiowa.
Strumienie wnikajacej masy w kazdej z faz okre§lal na podstawie réwnan
Ficka. Uwzglednit przebieg reakcji chemicznej zaréwno w filmie jak
1 rdzeniu cieczy. Petlg zewngtrzna poraktowat jako ptaszczowo-rurowy
wymiennik ciepta (chlodnicg) zakladajac jednofazowy przeptyw
mieszniny reakcyjnej.

Debellefontaine 1 wsp. [119] zaproponowali model matematyczny ko-
lumny barbotazowej dla reakcji mokrego utleniania zwiazkdéw organicz-
nych przebiegajacej] w warunkach izotermicznych. Przeplyw fazy gazo-
wej 1 cieklej opisali modelem przeptywu tlokowego z natozong dyspersja
osiowa. Przyjeto, iz reakcja chemiczna zachodzi jedynie w rdzeniu fazy
cieklej, a strumienie molowe obliczano na podstawie rozwiazan rownan
Ficka dla teorii filmu.

Toppinen 1 wsp. [120] w modelu tréjfazowej nieizotermicznej ko-
lumny barbotazowej ze statym katalizatorem przyjeli tlokowe modele
przeptywu fazy gazowej i cieklej. Zalozyli, iz reakcja chemiczna prze-
biega w rdzeniu fazy cieklej, a strumienie wnikajacej masy w kazdej z faz
obliczali na podstawie rozwigzan rownan dyfuzjii Maxwella- Stefana dla
teorii filmu. Przeprowadzili symulacj¢ numeryczna modelu dla reakcji
uwodorniania zwiazkow aromatycznych.

W pracach [121] + [123] zaproponowatem model matematyczny pro-
cesu ozonowania wodnych roztworéw zwiazkoéw organicznych w prze-
plywowe] izotermicznej kolumnie barbotazowej. Model odnosi si¢ za-
réowno do réownoleglego (wspdt i przeciwpradowego) przeptywu fazy
gazowej 1 cieklej jak 1 przeplywu krzyzowego tych faz. Strumienie masy
w kazdej z faz obliczane sa przy wykorzystaniu réwnan Ficka. W fazie
cieklej uwzglednilem przebieg zlozonej reakcji chemicznej zaréwno
w filmie jak i rdzeniu. Model wykorzystalem do obliczen ozonowania
wodnego roztworu fenolu. Poréwnatem wyniki obliczen dla ttokowego
modelu przeptywu faz oraz idealnego wymieszania 1 tlokowego
przeplywu gazu oraz idealnego wymieszania i tlokowego przeptywu
cieczy w aparacie o jednakowej dhugosci 1 wysokoSci.
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6.1. Rownania bilansowe

Dla kolumn o ciaglym przeptywie faz réwnania bilansowe zwykle
odnosza si¢ do tlokowego modelu przeptywu fazy gazowej i jednego
z trzech modeli przeptywu fazy cieklej: idealnego wymieszania, prze-
pltywu tlokowego czy przeptywu ttokowego z natozong dyspersja osiowa.

LY 2 LY z

l— 2+dz |~ z+dz

a2 gﬂcwﬁ

d(ZHW.) og/ +d(§;ﬁﬁwﬁ) o/

A\ A

1 L
Wz W@ W2 W@

(BAMW)@) FAW)@) (BAWL)2) BAW)@)

Rys. 6.1. Schemat kolumny barbotazowej dla ttokowego modelu przeptywu gazu
1 idealnego wymieszania cieczy: a) wspolprad, b) przeciwprad

Przy zatozeniu ttokowego modelu przeplywu gazu i idealnego wymie-
szania fazy ciektej (rys. 6.1), ogdlne rownania bilansowe (3-1), (3-8),
(3-10) i (3-12), upraszczaja si¢ do postaci identycznej jak dla kolumny
wypetnionej. Zatem s3 one nastgpujace:

— faza gazowa

—‘_‘_dWiG'ziamNiG, i:1,...,1’1 N (6‘1)
dz
;ﬁiGle _
= =+ am SG ) (6—2)
dz
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gdzie
inWiG/WGs i=1..,n, WG=iW;G s (6-3)
i=1
— faza ciekia

Wi (£)-w (0)= aanNiSL+B ivinj) ,i=1..,n
j=!

,  (6-4)

(i |L)(Z)_(i ﬁiL W,L)(O) = amZEL
L= = : (6-5)

gdzie
D =WiDIWLD), =Lt . WD =2 W, (2) 66
N?LZ—I—TN?L(}Z ,i=1..,n
Zo i (6-7)
1 Z
EL =—fngZ

(6-8)

Znak — w rownaniach (6-1) i (6-2) odnosx si¢ do wspotpradowego
przeptywu faz a znak + do przepltywu przeciwpradowego.

W W, W,(0) W,.
SHMWg,  SAW), SHMN0)  (SAW),
a) [1 ﬂ 0 b) ﬂ o
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Rys. 6.2. Schemat kolumny barbotazowej dla ttokowych modeli przeptywu gazu
i cieczy: a) wspolprad, b) przeciwprad
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Dla modelu tlokowego przepltywu fazy gazowej i dyspersyjnego
przeptywu fazy cieklej (rys 6.2), rdbwnania bilansowe fazy gazowej dane
s zalezno$ciami (6-1) + (6-3) natomiast rdbwnania bilansowe fazy cieklej
(3-1), (3-8), (3-10) i (3-12) upraszczaja si¢ do postaci:

dw, : _
C\1V|L=amNiaL+BZVikRk , 1=L..,n

‘ k! , (6-9)

ﬂ ;ﬁiLWiL

- =am8L
dz : | (6-10)
gdzie ‘
Wi =Blpi+x W, =10, WL=§WiL , 6-11)
~ dx,

Toi =—CLDDL_;1?[’ x,(Z)=W, (Z)/W_(Z) . (6-12)

Dla tlokowego modelu przeptywu zaréwno fazy gazowej jak i cieklej
formalna posta¢ réwnan bilansowych (analogicznie jak w przypadku
kolumn potkowych) jest identyczna jak dla ttokowego modelu przeptywu
fazy gazowej 1 dyspersyjnego przeptywu fazy cieklej. W tym jednak
przypadku sktadowa dyspersyjna J,; predkosci molowej sktadnikéw
w fazie cieklej jest rowna zeru. Do obliczania skladu fazy ciekle;
(wyrazonego za pomocg ulamkéw molowych skiadnikow) zamiast
zalezno$ci (6-11) i (6-12) nalezy uzy¢ zaleznosct (5-6).

Obliczenia kolumn barbotazowych zwykle prowadzone sa przy zna-
nych parametrach strumieni fazy gazowej i ciektej doplywajacych do
aparatu. W takim przypadku warunki brzegowe réwnan bilansowych
(rys. 6.2) sa identyczne jak dla kolumn wypekionych:

— dla przeptywu wspolpradowego

Hic Wi )(0) = (i Hi Wio)
=l o, (6-13)

i MMe

WiG(O):WiGO > i=1,..,,ri 8 (

Wi (0)= Wio » i=Looun (_"zlmwm)wb(

T M

ﬁiL WiL)
| 0, (6-14)
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~ dla przeptywu przeciwpradowego

WjG (Z) =>WiGZ ’ i——"l,...,.n ’ (%I’:LG 1G)(Z) (

T M:

fowe)
z | (6-15)

I

Wi (0) =Wy, ,1=1..,n (%‘ lL)(O) (

0 M:

LWiL)
o .  (6-16)

Zadanie obliczeniowe kolumn barbotazowych przy ciaglym prze-
plywie faz formutowane jest przewaznie w dwojaki sposob:

a. dla danej wysoko$ci Z kolumny nalezy obliczy¢ wszystkie parametry
strumieni opuszczajacych aparat (zwykle obliczenia dotycza juz
istniejacego aparatu, ktéry ma pracowaé w nowych warunkach
operacyjnych prowadzenia procesu),

b. nalezy okres$li¢ wysoko$¢ Z kolumny przy ktdrej zostanie osiagnigta
zalozona wartos¢ wybranego parametru strumienia gazu lub cieczy
opuszczajacego aparat (zwykle parametrem tym jest stopiefi absorpcji
danego sktadnika gazu w cieczy).

Zadanie obliczeniowe dla kolumn wspolpradowych, dla ttokowego
przeplywu gazu i idealnego wymieszania lub tlokowego przeplywu cie-
czy, w teorii rownan roézniczkowych jest znane jako zagadnienie poczat-
kowe. Na jednym z koncéw kolumny (wlocie) dane sg wszystkie para-
metry strumieni gazu i cieczy. Rozwiazanie problemu nie przedstawia
zatem wigkszych trudnosci numerycznych. Dla zadania typu a oznacza
ono catkowanie odpowiednich réwnan rozniczkowych bilansu kolumny
z warunkami poczatkowymi (6-13) i (6-14) w przedziale [0, Z]. Dla
zadania typu b calkowanie rownan rézniczkowych prowadzi si¢ az do
spetnienia dodatkowego warunku (np. Osiagniecia zadanego stopnia
absorpcji wybranego sktadnika gazu).

Zadanie obliczeniowe dla kolumn przeciwprqdowych oraz wspéiprq—
dowych dla tlokowego przeptywu gazu i dyspersyjnego przeplywu cieczy
klasyfikowane jest z kolei jako dwupunktowe zagadnienie brzegowe Dla
kolumn przeciwpradowych parametry strumieni wlotowych gazu i cieczy
dane sg bowiem na dwéch przeciwnych koficach kolumny — warunki
(6-15) i (6-16). W przypadku kolumn wspétpradowych wynika to z wa-
funku brzegowégo réwnania (6-12). Dla zadania typu a jest to tzw.
zagadnienie brzegowe z ustalona granica (dana jest wysokos§¢ kolumny,
a zatem 1 przedzial calkowania réwnan rézniczkowych), dla zadania
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typu b zagadnienie brzegowe ze swobodng granicg (wysoko§¢ kolumny
nie jest dana).

Z punktu widzenia matematycznego obliczenia kolumn barbotazowych
pracujacych przy ciaglym przeplywie faz sprowadzaja si¢ do numerycz-
nego rozwigzania zagadnienia poczatkowego lub dwupunktowego zagad-
nienia brzegowego (z ustalong czy swobodna granica) dla ukladu nieli-
niowych rownan algebraiczno- rozniczkowych.

Dla péiprzeptywowych kolumn barbotazowych pracujacych w warun-
kach nieustalonych, przy zatoZeniu tlokowego modelu przeptywu fazy
gazowej 1 idealnego wymieszania fazy cieklej, ogolne réwnania bilan-
sowe (3-1), (3-8), (3-10) i (3-11), przybieraja postac:

— faza gazowa

t z , (6-17)
) a(HgCo) . EHiG Wic) ~
ot 0z o
, (6-18)
gdzie
Y,=Wig/Wg, i=1..,n, \VG='—i1\NiG ’ (©19)
— faza ciekla
d
B aC;IL dm N|L+BE VIJRJ y 1= 1""’n ’ (6-20)
d
(I;LtCL) Zam€L (6-21)

gdzie $rednie wartosci ggstosci strumieni masy i strumienia ciepla dane sg
za pomocg wzorow (6-7) i (6-8).

W wielu przypadkach absorpcji réwnania bilansowe fazy gazowej
mozna znacznie uprosci¢, bowiem zmiany czasowe st¢zen sktadnikow
i temperatury sa bardzo male w poréwnaniu ze zmianami tych wielkosci
wzdluz wysokosci kolumny (Kreul [93]). W tym przypadku rownania
bilansowe fazy gazowej redukuja si¢ do rownan (6-1) + (6-3), a warunki
brzegowe i poczatkowe sprowadzaja si¢ do postaci:
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=

Il

Z=0 Wi=Wqo,1=1..,n, (%ﬁmWiG)=( lﬁiGWiG)

0 (6-22)
t=0 CiL=Cio,1=1..,n, (HLCL)= (HLCL)O .

Obliczenia kolumn poétprzeptywowych zwykle polegaja na okresleniu
czasu po ktorym zostanie osiagnigta zadana wartos¢ stgzenia wybranego
reagenta w fazie cieklej. Z punktu widzenia matematycznego st¢zenie to
wynika z numerycznego rozwiazania ukladu réwnan rozniczkowych
(6-1) + (6-3), (6-20) i (6-21) dla warunkéw (6-22).

Szersze omoOwienie tego typu zagadnien przedstawilem w pracy [11].

6.2. Przyklad obliczeniowy (D) — niskociSnieniowa synteza
metanolu

Podobnie jak w przypadku kolumn poétkowych i wypenionych, nieli-
niowo$¢ roéwnan rozniczkowych stanowiacych bilanse masy i ciepla
kolumn barbotazowych oraz uwiktany charakter zalezno$ci opisujacych
proces przenikania masy powoduja, ze oceny znaczenia efektow wielo-
skfadnikowego ruchu masy mozna dokonaé¢ wylacznie na podstawie
wynikow obliczen numerycznych konkretnego uktadu absorpcyjnego.
W pracy jako przyklad obliczen wybrano proces niskocisnieniowej syn-
tezy metanolu w tréjfazowej kolumnie barbotazowej. Niskocisnieniowa
synteza metanolu jest procesem zlozonym, w ktdrym na wielosktadni-
kowy transport masy w fazie gazowej i cieklej naklada si¢ zloZzona reak-
cja chemiczna zachodzaca na statym katalizatorze zawartym w cieczy.

6.2.1. Kinetyka reakcji

Reakcja syntezy metanolu jest reakcja zlozong o nie do konca pozna-
nym mechanizmie a stad i kinetyce. Do celéw obliczeniowych przyjegto,
iz w fazie cieklej zachodza dwie reakcje chemiczne o réwnaniach

sumarycznych:
CO+2H,=CH,0H,
(D-1)
CO, +3H, =CH,OH+H,0.

W dalszych rownaniach opisujacych proces syntezy metanolu przyjgto
nastgpujace oznaczenia:

1=Hjy ; 2=CO; 3=CO;; 4=CH30H; 5=H0; 6=Nj (inert). (D-2)
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Przy powyzszych oznaczeniach macierz stechiometrii reakcji (D-1) ma
postaé

-2 -3
-1 0
v=| 0 -1
1 1
0 1

- - (D-3)
Na podstawie pracy [114] szybkoSci poszczegélnych reakeji
parcjalnych okreslono wzorami:

\ C
Rl:kl(clzL'CZL ) 1"+
CiLCu-K, , (D-4)
R.=k,(C, -Cy )" , (D-5)

przy czym zalezno$ci statych szybkosci kj, j = 1,2 od temperatury T
wyrazono wzorem Arrheniusa

k; =kyexplE/(RT)], j=1.2 (D-6)

Wartosci wspotczynnikow ko, E;, nj, j=1,2 zestawiono w tabeli 1.

Tabela 1. Wspoétczynniki kinetyczne reakcji syntezy metanotu

Lp k()j Ej, kJ/mol 1y
1. 7,235-10° 75,14 0,42
2. 24440 46,99 0,90

Stata rownowagi K. wystgpujaca w rownaniu (D-4) dana jest wzorem

K
KC = i s (D-7)
KHe
gdzie
__ He,
He Helz 'He2 . (D-8)
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Stata rownowagi K, obliczono z zaleznosci podanej przez Reida
1wsp. [124 ]

log K =2 13T9’0 ~12,621 . (D-9)

p

6.2.2. Kinetyka przenikania masy

Niskoci$nieniowa synteza metanolu jest procesem wielosktadniko-
wym. W fazie gazowej odbywa si¢ wnikanie masy z udzialem pigciu
sktadnikéw dyfuzyjnie czynnych (wodor, tlenek wegla, dwutlenek wegla,
metanol, para wodna) i jednego inerta (azot). W fazie cieklej dyfuzyjnie
czynnymi jest tych samych pig¢ sktadnikéw natomiast inertem jest mie-
szanina alkoholi thuszczowych. Dodatkowo w fazie cieklej (doktadniej na
katalizatorze zawartym w tej fazie) zachodzi ztozona reakcja chemiczna.
Poniewaz reakcja chemiczna jest reakcja wolna, wigc w pracy przyjgto,
ze nie zachodzi ona w ﬁlrme cieczy, a Jedyme na katalizatorze zawartym
w rdzeniu fazy ciektej.
~ Opis matematyczny procesu przenikania masy obejmuje:

— roéwnania wnikania masy w fazie gazowej i cieklej,

— warunki ciaglosci strumieni masy na powierzchni miedzyfazowe;,

— réwnania  réwnowagi  termodynamicznej na  powierzchni
migdzyfazowej, '

warunki okreslono$ci definiujace konkretny przypadek ruchu masy.

Rdzen Film Powierzchnia Film Rdzen
gazu gazu miedzyfazowa cieczy cieczy

x=0x=93;, x=0 x=§

SR N B S

Rys. D.1 Przenikanie masy w teorii filmu
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Uklad wspotrzgdnych, pozwalajacy na prawidlowy wybér réwnan
wnikania masy w kazdej z faz, a takze rownan ciaglo$ci strumieni na
powierzchni migdzyfazowej, przyjgto jak na rys. D1. Dla tak przyjetego
ukladu wspoirzgdnych rownania wnikania masy w fazie gazowej (2-12)
sprowadzaja si¢ do postaci

N6 =Cgka E;()"y*)"‘)’N,G , (D-10)
gdzie

6
NtG=§NiG . (D-11)

Macierz kg wspolczynnikow wnikania masy w mieszaninie
wieloskladnikowej dla matych (zerowych) strumieni masy jest okre$lona

przez elementy macierzy do niej odwrotnej k¢' = (Ki,-)i et T zaleznoSci

(2-15) 1 (2-16), ktére dla rozwazanego przypadku redukujg sig¢ do postaci:

= dies N a5, (D-12)
kin it

Kij=yi(L—i), i#j=1..,5. (D-13)
ki ki

Macierz poprawkowa na duze (skonczone) strumienie masy opisana
jest zaleznoscia (2-17)

=5 = ®lexp(®)-1]" , (D-14)

gdzie elementy macierzy bezwymiarowych czynnikéw wnikania masy
okreslaja wzory (2-20) i (2-21), ktére w rozwazanym przypadku
upraszczaja si¢ do postaci:

o=ty N oy, (D-15)
Ckin  =1Cka
1 1 .
®;=N; -— 1, i#j=1..5, (D-16)
Ckin Ckj

88



Binarne wspolczynniki wnikania masy k; (dla kazdej z faz) obliczano

z dostgpnych korelacji obowiazujacych dla kolumn barbotazowych.
W fazie cieklej, z uwagi na male stgzenia reagentéw, rownania wnika-
nia masy (2-13) redukuja si¢ do postaci

Nie =k (CL—Ci)» i=1....5 ) (D-17)

Warunek ciaglosci strumieni masy na powierzchni migdzyfazowe;j
(2-29) mozna zapisa¢ w postaci

NiG = N”_ s l = 1,...,5 . (D—18)

Uktad rownan wnikania masy uzupelniaja réwnania rOwnowagi ter-
modynamicznej oraz warunki okre$lonosci definiujace konkretny przypa-
dek ruchu masy.

W rozwazanym przypadku warunki okreslonosci maja posta¢:

Noéc = NeL = 0. (D-19)

Réwnania (D-1) + (D-19) wraz z réwnaniami réwnowagi termo-
dynamicznej tworza uktad nieliniowych réwnan algebraicznych, ktory
moze by¢ rozwigzany jedynie na drodze numerycznej. Ostatecznie dla
przyjgtego stanu rdzeni obu faz w danym przekroju kolumny rozwiazanie
tego uktadu rownan umozliwia okreslenie warunkéw panujacych na po-
wierzchni migdzyfazowej i1 strumieni masy poszczegdlnych sktadnikéw,
niezbedne w bilansach kolumny barbotazowe;j.

6.2.3. Rownania bilansowe kolumny

Jak juz stwierdzono wczesniej, kolumny barbotazowe (w tym trojfa-
zowe zawiesinowe) moga pracowacé albo przy ciaglym przepltywie oby-
dwu faz (gazowej i cieklej), albo przy przeptywie tylko fazy gazowe;;
faza ciekla jest umieszczona w aparacie w calo$ci 1 mieszana przez peche-
rzyki gazu.

Rozwazany w pracy sposob prowadzenia syntezy metanolu odpowiada
drugiemu przypadkowi przeptywu faz.

Opis matematyczny procesu sformutowano przyjmujac nastgpujace
zalozenia upraszczajace:

— proces jest ustalony i przebiega w warunkach izobaryczno-izotermicz-
nych,
— faza gazowa jest mieszanina gazéw doskonatych,
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- katalizator (z uwagi na znaczne rozdrobnienie) jest nieporowaty,

— katalizator jest rownomiernie roztozony w catej objetosci fazy ciekte;j,

— parametry fizykochemiczne zawiesiny moga by¢ obliczone na podsta-
wie danych dotyczacych statego katalizatora i czystej cieczy (alkoholu
stearylowego),

Konkretne postaci rownan bilansu masy sktadnikow w fazie ciektej sa
zalezne od przyjetych modeli przeptywu tych faz. W pracy rozwazano
ttokowy przeplyw fazy gazowe;j i idealne wymieszanie fazy ciekte;j.

t— z+dz

Rys. D.2. Schemat kolumny barbotazowe;j dla ttokowego modelu przeptywu gazu
i idealnego wymieszania cieczy

Dla rozwazanego przeptywu faz, przyjetych zalozeniach upraszczaja-
cych i oznaczeniach jak na rys. D.2, réwnania bilansowe (6-1) + (6-8)
upraszczaja si¢ do postaci:

— faza gazowa

W.
G =-a Ng, i=1...5, (D-20)
dz

gdzie
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6
y‘l:WiG/WG’ izlv---755 WGZEWiG
i=1

) (D-21)
-3
Y™ 17 2Y;
R (D-22)
— faza ciekla
2
am N tBuuCia 2 VR, =0, i=1..5, (D-23)
j=1
gdzie
5 1% :
Ni=—/Nudz, i=1..5. (D-24)
0

Sredni strumien molowy N3 , i= 1,..., 5 moze byé wyrazony za pomo-
ca molowych predkosci przeptywu sktadnikéw Wig na wlocie 1 wylocie
z kolumny. Calkujac zalezno$¢ (D-20) w granicach z od 0 do Z i Wig
w granicach od Wigy do W;g(Z) po wykorzystaniu zaleznosci (D-24)
otrzymujemy

0 — Wico _WiG (Z)

0= i=1..5. D-25
ik amZ ( )

Stopien konwersji tlenku wegla oraz wodoru i tlenku wegla obliczano
odpowiednio ze wzorow:

X,=1-—2s (D-26)

260
_ Wig + Wy
Wico + Wago

1GO

X =1 (D-27)

Produktywnos$¢ metanolu, rozumiana jako mas¢ metanolu uzyskiwana
w kolumnie z jednostki masy katalizatora w ciagu jednej godziny oblicza-
no z zaleznosci

W, =3,6:10°-A, W, /m,_, , (D-28)
gdzie
2
A= “ZK : (D-29)
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Przedstawione réwnania bilansowe tworza uktad nieliniowych rownan
rézniczkowo-algebraicznych.

W pracy ukiady réwnan algebraicznych rozwiazywano za pomoca
metody Marquardta [39], a uklady réwnan rozniczkowych za pomoca
metody Mersona [38].

6.2.4. Réwnowaga termodynamiczna

Rozpuszczalno$¢ poszczegolnych skladnikéw syntezy metanolu
w rozwazanej mieszaninie alkoholi alifatycznych opisano prawem
Henry'ego postaci

p;=y;P=HeC, ,i=1,..5, (D-30)
przy czym zaleznos¢ statych Henry'ego He; od temperatury okreslono
wzorem

Hei=aexpl-b/(R-T)] , i=1..,5. (D-31)
Wartosci wspolczynnikdw a;, bi, 1= 1,..., 5 wystgpujacych w rowna-
niu (D-31) przyjgto na podstawie pracy [125].
6.2.5. Hydrodynamika kolumny

Z punktu widzenia modelowania matematycznego znajomos$¢
hydrodynamiki kolumny barbotazowej jest wykorzystywana do
okreslenia:

—~ wspolczynnikdéw wnikania masy i ciepla w fazie gazowe;j i cieklej,
— wlasciwej powierzchni wymiany masy 1 ciepla,

-~ zatrzymania gazu i cieczy,

- spadku ci$nienia gazu.

W rozwazanym przykladzie wspotczynniki wnikania masy w fazie
gazowej okreslano z korelacji podanej przez Sharmg 1 Mashelkara [126]

d 6 =1 4Dy’ A
Kag = ——pln[— E—zexp( - —"Mﬂ . (D3

6 t 7[2 =11 df,

Wspolczynniki wnikania masy poszczegélnych sktadnikéw syntezy
metanolu w fazie cieklej obliczano na podstawie korelacji podanej przez
Nakanoha i Yoshidg [127]
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k.a d?

“u2a - 0,09B0"" - Ga™ -Fr-Sc®’ (D-33)
il
gdzie
2
Bo= & 0k P (D-34)
o
3 2
Ga =8 0k P (D-35)
nzaw
u
Fr=—3S | (D-36)
(gz ’ dk )0,5
Sc=—Taw (D-37)
pzaw ’ DiL
Czynna powierzchnia wymiany masy dana jest wzorem
a, =6a/d, . (D-38)

Zatrzymanie gazu okre§lano z zaleznoSci podanej przez Akitg
i Yoshidg [128]
o

(t-o)

Zakladajac ,,pseudohomogenicznos¢” fazy ciektej, zatrzymanie tej fazy
obliczano ze wzoru

=0,2-Bo"®-Ga"" -Fr . (D-39)

B, =1-a. (D-40)

Srednicg pecherzyka gazu okre$lano z zaleznosci podanej przez Akite
1 Yoshide [129]

d,/d, =26:Bo™* -Ga™"? .Fr™*"? (D-41)

Dla kolumn o $rednicy wigkszej niz 0,6 m wymienieni autorzy propo-
nuja podstawia¢ do wzoru (41) di = 0,6.

Wszystkie parametry fizykochemiczne wystgpujace we wzorach
(D-32) + (D-41) obliczano na podstawie korelacji podanych w pracy [66].
Wspotczynniki dyfuzji w fazie gazowej okreslano z zalezno$ci Fullera
1 wsp. [71], a w fazie ciekle] z zaleznosci Wilkego-Changa [130].
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6.2.6. Wyniki obliczen

W celu przetestowania zaproponowanego modelu matematycznego
przeprowadzono symulacj¢ numeryczng syntezy metanolu dla nastgpuja-
cych warunkéw operacyjnych:

— ci$nienie procesu, P = 7.5 MPa,

temperatura procesu, T = 523 K,

sktad gazu syntezowego, y, = 0,6, y, =0,3, y3 = 0,04, y, =0, ys = 0,
e = 0,06,

objetosciowe natezenie doptywu gazu do kolumny, Vog=0,464 N- m/s,
zawartos$¢ katalizatora w cieczy, wy, = 0,2 utamka masowego.
Obliczenia prowadzono dla kolumny o $rednicy dg = 0,5 m i wysoko-
sci czystej cieczy Z; = 3,8 m. Rzeczywista wysokos$¢ cieczy w kolumnie
wynika z wysokosci czyste] cieczy, masy danego katalizatora i1 zatrzyma-
nia gazu. Dla przyjetych danych wysokos¢ ta wynosi Z = 5,0 m.
Wyniki obliczen numerycznych przedstawiono na rysunkach D.3 + D.5.

a) 0807 : ; : : b)
200 4 : :
0,554\ ; :
G
: i\
S e i PGy
B E : :
> = : : :
2 i { :
5_ 100 A}t o :
.2 Co { :
© : = :
S G
CSL
o Co
& B
0 + T i T 1
0 1 2 3 4 5
z, [m]

Rys. D.3. Rozklad stgzen sktadnikow w fazie gazowe;j i cieklej wzdhuz wysokosci
kolumny: a) faza gazowa, b) faza ciekia
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Z przeprowadzonych obliczen wynika, iz opér wnikania masy w fazie
gazowe] moze by¢ praktycznie pominigty (rys. D.3). Rezultat ten jest
zgodny z wczesniejszymi informacjami literaturowymi [114 ].

0,008 1
Koo
- kK
0,000
47
-0,004
0
.00 oo s
=
@ g
o ‘ : >
< : =
., . ]
: =
AT T
-5,010° ; -
0 1 2 3 4 5 z
2
o
Kk k:z
© Yk K., k k
0.0 ==
-4,010° : : i :
; 0 T T T ; )
: bk, i 0 1 2 3 4 5
8,010 -+ — — . Z,[m]
0 1 2 3 4 5
z,[m] Rys. D.5. Rozktad stopnia konwersji
' tlenku wegla 1 wodoru oraz
Rys. D.4. Rozktad elementow macierzy k| produktywnosci metanolu
wzdtuz wysokosci kolumny wzdhuz wysokosci kolumny

Wartosci elementéw niediagonalnych macierzy wspotczynnikow wni-
kania masy w mieszaninie wielosktadnikowej ks, z wyjatkiem elemen-

tOW ko 1 kaig , Stanowia co najwyzej kilka procent wartosci elementow
diagonalnych (rys. D.4). Elementy k., 1 ks Sa tego samego rzedu co
elementy diagonalne. Swiadczy to o istnieniu wzajemnych oddziatywan
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(tzw. efektow krzyzowych) migdzy tlenkiem wegla (2) 1 wodorem (1)
oraz migdzy metanolem (4) i wodorem.
Warto$ci elementow niediagonalnych macierzy poprawkowej =g sta-

nowia co najwyzej kilka procent wartoéci elementow diagonalnych.
Z kolei elementy diagonalne tej macierzy odbiegaja maksymalnie o 3%
od jednosci 1 to wzdluz wysoko$ci catej kolumny. Wptyw tej poprawki na
ruch masy jest wigc praktycznie nieistotny.

Opér fazy cieklej ma niezbyt duzy wptyw na przebieg procesu syntezy
metanolu. Pominigcie oporu fazy ciektej daje produktywnos$¢ metanolu
wyzsza tylko 0 4% niz w przypadku uwzglednienia tego oporu.

Stgzenie metanolu w gazie, a stad i jego produktywnos¢ (rys. D.S),
osiagaja wewnatrz kolumny maksimum. Ten fakt wynika z kondensacji
metanolu do fazy cieklej (przeptywajacy gaz o zmiennym sktadzie kon-
taktuje sig¢ z ciecza o stalym skiadzie reagentéw). Na pewnej wysokosci
kolumny stgzenie metanolu w rdzeniu gazu przekracza warto$¢ stgzenia
metanolu na powierzchni migdzyfazowej 1 stad nastgpuje kondensacja
tego zwiazku. Analogiczna uwaga dotyczy wody, odparowujacej do
strumienia gazu na krétkim odcinku dolnej czgsci aparatu 1 kondensujace;j
pary wodnej do fazy cieklej na pozostatej wysokosci aparatu.

Analogiczne wyniki uzyskuje si¢ dla innych warunkéw operacyjnych
niskoci$nieniowej syntezy metanolu w kolumnie barbotazowe;j.
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7. PODSUMOWANIE

W pracy sformutowano jednolity model matematyczny pozwalajacy
w sposob ilosciowy opisaé przebieg procesu wielosktadnikowego ruchu
masy 1 jednoczesnego ruchu masy i ciepla w podstawowych typach
absorberéw (kolumnach potkowych, wypelnionych i barbotazowych).
Model matematyczny tworza réwnania kinetyki przenikania masy i ciepta
oraz réwnania bilansu materialowego i cieplnego strumieni fazy gazowej
i ciektej przeptywajacych przez absorber. Do opisu kinetyki przenikania
masy i ciepla wykorzystano teori¢ filmu. Zgodnie z ta teoria réwnania
przenikania obejmuja: rOwnania okres$lajace strumienie wnikajacej masy
i ciepta w fazie gazowej i cieklej, warunki ciaglo$ci strumieni masy
i ciepla na powierzchni miedzyfazowej, rOwnania rownowagi fazowe;j
oraz warunki jednoznacznos$ci definiujace konkretny przypadek ruchu
masy. W fazie gazowej (gdzie zaklada si¢ brak reakcji chemicznych)
strumienie wnikajacej masy obliczane sa na podstawie Scistego
analitycznego rozwiazania rdwnan dyfuzji Maxwella-Stefana, a w fazie
cieklej (przy braku reakcji chemicznych) na podstawie rozwiazania
przyblizonego (ale analitycznego) uogdlnionej postaci tych rdéwnan
odnoszacych sig do ptyndéw rzeczywistych. Strumienie ciepta obliczane sg
przy uwzglgdnieniu poprawek Ackermanna. W przypadku reakcji
chemicznych w fazie cieklej strumienie masy i strumien ciepta w tej fazie
obliczane sa na podstawie jednoczesnego rozwigzania rozniczkowych
bilansow masy skiadnikéw wraz z réwnaniami dyfuzji (Ficka, Maxwella-
Stefana czy ich postacig uogdlniona) i rézniczkowego bilansu energii.

Roéwnania bilansu materialowego i cieplnego odnosza si¢ do najcze-
$ciej stosowanych modeli przeptywu kazdej z faz przez wymiennik masy:
modelu idealnego wymieszania, modelu przeplywu tlokowego oraz mo-
delu przeptywu tlokowego z natozona dyspersja osiowa.

Zaproponowany model matematyczny wykorzystano do przeprowa-
dzenia symulacji numerycznej adiabatycznej absorpcji amoniaku z po-
wietrza w wodzie w kolumnie pétkowej o poétkach sitowych z przele-
wami, kolumnie wypehionej oraz symulacji niskoci$nieniowej syntezy
metanolu w polprzeptywowej zawiesinowej kolumnie barbotazowej. Dla
kolumny poétkowej uzyskane rezultaty por6wnano z wynikami otrzyma-
nymi z istniejacych modeli literaturowych (poéiki teoretycznej i modelu
Taylora), a dla kolumny wypelnionej z danymi doswiadczalnymi.
Dla kolumny wypelnionej uzyskano bardzo dobra zgodnos¢ wynikow
doswiadczalnych i teoretycznych.



Na podstawie uzyskanych wynikéw numerycznych oceniono znacze-
nie efektéw wielosktadnikowego ruchu masy i efektow jednoczesnego
ruchu masy i ciepta w procesach absorpcji o duzym efekcie cieplnym.
Stwierdzono, iz efekty wielosktadnikowego ruchu masy (efekty krzy-
zowe) ujawniaja si¢ (przyklad obliczeniowy D) w przypadku bardzo
duzych réznic wspdtczynnikdéw dyfuzji poszczegdlnych skiadnikow,
a wplyw duzych strumieni masy na ruch ciepla (w postaci poprawki
Ackermanna) jest istotny w fazie gazowej natomiast w fazie cieklej moze
by¢ praktycznie pominigty. Ponadto wykazano, ze réwnania opisujace
wnikanie jak i przenikanie masy zar6wno z prosta jak i1 zlozong reakcja
chemiczna w fazie cieklej (dla réwnan dyfuzji Ficka) posiadaja nieskon-
czenie wiele rozwiazan, ale tylko jedno z tych rozwiazan posiada sens
fizyczny. Pozostale rozwigzania takiego sensu nie maja. Ta informacja
jest szczegdlnie istotna przy prawidlowym projektowaniu roznego typu
wymiennikdw masy w ktorych w fazie cieklej zachodzi reakcja che-
miczna.

Sformutowany model matematyczny moze by¢ takze wykorzystany do
obliczen innych typow absorberéw niz rozwazane w pracy (np. absorbe-
réw o $ciankach zraszanych czy natryskowych), a takze do obliczen pro-
cesow wielosktadnikowej rektyfikacji, kondensacji czy ekstrakciji.
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MATHEMATICAL MODELLING

OF MULTICOMPONENT MASS TRANSFER

AND SIMULTANEOUS MASS AND HEAT TRANSFER
IN BASIC TYPES OF ABSORBERS

Summary

A uniform mathematical model used for a quantitative description of
the processes of multicomponent mass transfer and simultaneous mass
and heat transfer in basic types of absorbers (plate columns, packed and
bubble- type) is formulated in the paper. The mathematical model
consists of the equations of mass and heat transfer kinetics and material
balance equations as well as heat balance equations for gas and liquid
phases flowing through the absorber. In the description of mass and heat
transfer kinetics the film theory was used. According to this theory the
transfer equations include the equations determining mass and heat
transfer in the gas and liquid phases, conditions of mass and heat flux
continuity on the interface, phase equilibrium equations and
determinancy conditions defining a specific case of mass transfer. In the
gas phase, where the lack of chemical reactions is assumed, mass fluxes
are calculated on the basis of the exact analytical solution of Maxwell-
Stefan diffusion equations, in the liquid phase with no chemical reaction,
on the basis of an approximated (but no analytical) solution of the
generalized form of these equations referring to real liquids. Heat fluxes
are calculated using the Ackermann correction factors.

In the case of chemical reactions in the liquid phase, mass and heat
fluxes in this phase are calculated on the basis of a simultaneous solution
of differential mass balances of the components with Fick, Maxwell-
Stefan or generalized form of diffusion equations, and differential energy
balance.

The material and heat balance equations refer to most frequently used
models of flow of each phase through the mass exchanger, i.e. the model
of ideal mixing, plug flow model and the plug flow model with imposed
axial dispersion. They cover both unsteady and steady conditions.

The proposed mathematical model was used in the numerical
simulation of the adiabatic ammonia absorption from air in water in a
sieve plate column with downcomers and in a packed column. It was also
used in the simulation of a low-pressure methanol synthesis in a semi-
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flow bubble column slurry reactor. Results obtained for the plate column
were compared with the results obtained from theoretical models (ideal
plate and Taylor’s model), and those obtained for the packed column —
with experimental data.

The significance of multicomponent mass transfer effects and
simultaneous mass and heat transfer effects in the processes of absorption
with high thermal effect was evaluated on the basis of the numerical
results.

Faculty of Process
and Environmental Engineering,
Technical University of Lodz
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