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Riassunto

Lo scopo di questo lavoro di tesi € lo studio @ithensionamento di un impianto in grado di
ottenere una deumidificazione dell’aria fino ad ueaperatura di dew point pari a -30 °C
attraverso un processo di assorbimento/strippimgcotonne a corpi di riempimento.

Dopo una prima presentazione e analisi delle apphi&ure presenti in commercio, Si sono
ricercati in letteratura le equazioni e i modedir i calcolo delle proprieta fisico-chimiche delle
soluzioni igroscopiche da impiegare.

Una volta specificata la configurazione del prooedisassorbimento/stripping utilizzato, si €
quindi proceduto dapprima con la compilazione denici di materia ed energia per ciascuna
apparecchiatura e poi con il dimensionamento dkikecolonne a riempimento presenti.

In collaborazione con l'azienda Parker Hannifin Miatturing di Sant’/Angelo di Piove di
Sacco si e realizzato anche il dimensionamentondmpianto pilota che verra utilizzato per
verificare I'accuratezza dei risultati ottenutirtriée le simulazioni numeriche confrontandoli
con i dati sperimentali.

Utilizzando infine i bilanci microscopici sia di tesia che di energia si sono compresi nel
dettaglio i fenomeni che avvengono all’interno dalblonne a riempimento in esame.

Per svolgere i calcoli si € implementato un coditalab che permette di dimensionare nel
dettaglio le due colonne a riempimento e di ricavartemperature e le composizioni incognite

in ingresso/uscita a ciascuna apparecchiatura.
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Introduzione

Questo lavoro di tesi & stato svolto in collabaraei con Parker Hannifin Manufacturing,
azienda multinazionale con una sede a Sant’AngdRiode di Sacco, in provincia di Padova,
che opera nel settore della termotecnica ed incpate nell’ambito del trattamento dell’aria
compressa.

Il tema di questa tesi € I'analisi di processodiihensionamento e la progettazione di un
impianto di deumidificazione per aria compressal@diasato su colonne a riempimento di
assorbimento/stripping in grado di trattare eleymigate e di raggiungere una temperatura di
dew point in uscita pari a -30 °C, recuperando giaetermica dall’aria stessa alimentata.
Specificamente, la tecnologia adottata si basdasatirbimento dell’umidita da parte di una
soluzione igroscopica liquida che viene rigenenagaiante stripping con aria atmosferica.
Con lintento di ottenere il maggior risparmio egetico possibile e di proporre un prodotto
innovativo e dalle elevate prestazioni nel mercdéb settore, un vantaggio importante
dellimpianto in esame risiede nel fatto che nameeessaria 'introduzione di alcuna fonte di
calore, riuscendo a recuperare anche energia @imeccesso.

L’elaborato si articola in diversi capitoli. Nelipro viene fornita una panoramica dei sistemi
di deumidificazione dell’'aria attualmente piu d#fun commercio sia in ambito civile che
industriale. Nel secondo vengono riportati i modelle equazioni per calcolare le proprieta
fisiche e termodinamiche, necessarie per il dinm@nento del sistema, delle sostanze
igroscopiche prese in esame. La scelta della cardzgone dell’'impianto di deumidificazione,
della soluzione essiccante da utilizzare e lawuiohe dei bilanci di materia ed energia totale
di ciascuna apparecchiatura presente € argomergodrlel terzo capitolo. Il quarto utilizza in
seguito un modello matematico (basato su bilancrascopici di materia, ma non di energia
totale) per calcolare il diametro e l'altezza dedtdonne a riempimento; nel quarto capitolo
viene inoltre presentato il product design dell'iergo dimensionato.

I modelli matematici illustrati nel capitolo 4 vemgp utilizzati anche nel quinto capitolo per
dimensionare un impianto pilota che ha lo scopmdirontare i dati sperimentali che verranno
prodotti con quelli ottenuti dalle simulazioni nuncie verificandone cosi I'accuratezza.
Viene utilizzato infine un modello piu rigoroso adato sui bilanci microscopici sia di materia
che di energia totale per ciascuna delle due fsesto e ultimo capitolo per analizzare come
variano le composizioni e le temperature delle ¢ag all'interno delle due colonne a

riempimento.



2 Introduzione

Per la risoluzione dei bilanci di materia ed eremgper svolgere tutti i calcoli necessari per |l
dimensionamento dell'impianto é stato sviluppatacadice Matlab.



Capitolo 1

La deumidificazione dell’aria

L'obiettivo di questo capitolo e di richiamare ab¢uaspetti fondamentali della
deumidificazione dell’aria e di illustrare i metaglile apparecchiature attualmente usati a tale
scopo, ponendo l'attenzione sui principi di funzorento e sulle applicazioni.

Le tecnologie utilizzate per la deumidificazionelldda sono state raggruppate in due
categorie: la prima prevede il raffreddamento dell sotto il punto di rugiada mentre la

seconda si basa sulla deumidificazione di tipo aom

1.1 Introduzione
La deumidificazione, o essiccamento, dell’aria ¢stesnella riduzione del contenuto di vapore
acqueo in essa presente e viene diffusamente afgb@ in ambito civile che industriale in
quanto permette di ottenere una migliore qualithadia evitando quindi problemi come
allergie alla polvere, formazione di muffe e pretdzione batterica.
Mentre nel caso di applicazioni domestiche I'esmigento dell’aria riguarda essenzialmente il
condizionamento estivo degli ambienti, € nel canmulustriale che si € reso necessario un
continuo sviluppo di tale settore per ricercaréesis innovativi che permettano di raggiungere
gradi di deumidificazione sempre piu elevati comiaor spesa energetica possibile.
Le tecnologie attualmente piu utilizzate, a secatid@me viene condotta la deumidificazione,
sono sostanzialmente trg:(

« il raffreddamento dell’aria sotto il punto di ruge con conseguente condensazione

dell’'umidita;
» adsorbimento dellumidita su matrici solide;

» assorbimento dell’'umidita utilizzando soluzioniagcopiche.

Le ultime due metodologie possono essere accorpatein’unica categoria definita
“deumidificazione chimica”.
| metodi citati trovano applicazioni differenti ere utilizzati essenzialmente in base ai costi

energetici legati al grado di deumidificazione sheuole raggiungere.
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1.2 Raffreddamento sotto il punto di rugiada

Il raffreddamento sotto il punto di rugiada rapers la tecnica piu utilizzata per deumidificare
I'aria in ambito soprattutto civile in quanto ilipcipio di funzionamento e estremamente
semplice. Il flusso di aria umida viene infattitéatransitare attraverso uno scambiatore di
calore in cui circola un fluido refrigerante chespiede una temperatura minore di quella di
rugiada dell’aria (cioe la temperatura alla qualéosma la prima goccia di acqua nella fase
gas). In questo modo il vapore acqueo contenuitanalcondensa e il flusso gassoso risulta
cosi deumidificato.

Un tipico schema e rappresentato in Figura 1.luireadescritto il trattamento che subisce |l
liquido di raffreddamento. Esso dal serbatoio viamgato a una valvola di espansione ed
evapora all'interno del successivo evaporatore daeee inviata I'aria umida. Questa si
raffredda a causa della sottrazione di calore lataecessario per I'evaporazione del liquido
refrigerante ottenendo cosi la condensazione gereaacqueo in essa presente. Il gas, dopo
aver subito una compressione che ne aumenta tetm@eegpressione, viene quindi condensato

rilasciando calore in atmosfera ed infine invidtserbatoio chiudendo cosi il ciclo.

==
®

Compressor Refrigerant Condenser

( .
Liquid Refrigerant Storage

Refrigerant
Expansion Valve

@

Figura 1.1. Ciclo del liquido refrigerante per deumidificaratia ()

©

Refrigerant
Evaporator

Questo tipo di processo, sebbene abbia il vantaggiessere molto semplice e di facile

applicabilita, presenta pero alcuni aspetti negativ
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Primo fra tutti € il fatto che non si puo scendalrdi sotto di 0 °C come temperatura dell’aria
in quanto si provocherebbe il congelamento delldithiall'interno dello scambiatore di calore
compromettendone cosi la sua funzionalita. Pertaféonetodo € sconsigliato se sono richiesti
elevati gradi di deumidificazione e quindi trovapi®go soprattutto in ambito domestico.

Un altro aspetto negativo da considerare rigudrétto che spesso & necessario raffreddare
I'aria molto piu del previsto per ottenere le pagsbni volute. In questo modo prima di
immettere I'aria essiccata in atmosfera e necessssttoporla ad un riscaldamento che
incrementa le spese energetiche del processo. #ajseopo potrebbe risultare utile il calore
che viene rilasciato quando viene condensato itidluefrigerante a scapito perdo di una

maggiore complessita impiantistica del sistema.

1.3 Deumidificazione chimica

Con il termine “deumidificazione chimica” ci si effisce ai sistemi di essiccamento che
utilizzano sostanze deumidificanti, siano essedsob liquide, per ridurre il contenuto di
umidita presente nell’aria. In particolare si patlassorbiment@uando la deumidificazione é
ottenuta mediante I'impiego di soluzioni igroscdy@cliquide mentre se vengono coinvolte
sostanze essiccanti solide si preferisce parlaaegbrbimento

Con questa tecnica I'aria non viene piu raffreddatizo il suo punto di rugiada per provocare
la condensazione del vapore acqueo in essa presenteel caso dell’assorbimento, si sfrutta
la bassa tensione di vapore dei materiali disséicpan ottenere un gradiente di potenziale
chimico fra il vapore acqueo presente in aria e@DHn fase liquida. La forza motrice che si
crea permette la rimozione dell’'umidita dall’aria.

A mano a mano che la sostanza assorbe vapore ad¢gsea attitudine a essiccare diminuisce
progressivamente finché diviene necessario ripasti le sue capacita assorbenti iniziali. Tale
fase, detta rigenerazione o desorbimento, costéues fase piu critica, in termini di consumi
energetici, del processo ed € per questo che esistomerose alternative impiantistiche per
rendere piu economico possibile tale step.

La rigenerazione per stripping e attualmente qualladiffusa e consiste nel far passare un

flusso di aria calda e secca in controcorrentel@@oluzione igroscopica diluita.
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Questa tendera a concentrarsi a causa del passhddiO dalla fase liquida a quella gassosa
dovuto al gradiente di potenziale chimico. Per autare tale gradiente puo essere utilizzato un
riscaldamento antecedente la rigenerazione in oalokella soluzione.

Utilizzata in alcune situazioni € anche la rigememae per evaporazione, nella quale la
soluzione (che deve essere rigenerata) subisdsaatdamento per portarla dapprima al punto
di bolla e poi per far evaporare I'acqua presentsaluzione in eccesso. Il calore necessario
puo essere fornito attraverso resistenze elettqireapplicazioni domestiche oppure grazie
allo scambio termico con flussi gassosi di vaparguao a alta temperatura se si tratta di
impieghi industriali. Per facilitare I'evaporaziopei, si tende ad operare a basse pressioni,
anche sotto vuoto se richiesto, in modo da dogealilare meno la soluzione.

Si sottolinea infine che, assieme allo scambioatiema, in fase di assorbimento o adsorbimento
Vi € un concomitante scambio termico dovuto al pgg® nella fase condensata dell’'umidita
ed alla conseguente cessione di calore latentevaha scaldare la soluzione o il solido
assorbente a contatto con il flusso di aria. Simahente poi, in fase di rigenerazione,
avviene il processo opposto di evaporazione cosaguente raffreddamento del composto
deumidificante.

Di seguito vengono quindi riportate alcune soluzimpiantistiche presenti in commercio per
la deumidificazione chimica in cui viene posta @iene alle diverse tecniche di

assorbimento/adsorbimento.

1.3.1 Assorbimento con colonne a spruzzo

Nel metodo in esame l'umidita € rimossa grazieimpiego di una soluzione igroscopica
liquida ed e costituito da due colonne, una di dsseento e una di rigenerazione. Per meglio
comprenderne i principi di funzionamento, ci sengce allo schema di processo riportato in

Figura 1.2.
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Desiccant
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7
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 —

Conditioner Regenerator

=00,

Figura 1.2. Schema di processo di un sistema ad assorbimenteaionne a spruzzé)(

La soluzione igroscopica viene finemente dispeedbatto tramite appositi ugelli venendo a
contatto con I'aria umida che invece viene intréalofal basso ed esce essiccata dall'alto della
colonna. In questo modo il deumidificante riescassbrbire il vapore acqueo, si raccoglie poi
sul fondo e, prima di essere utilizzato nel degorbj viene riscaldato in quanto il calore latente
ceduto dall'umidita non é sufficiente per garadtilg giusta temperatura per la rigenerazione.
Infatti piu la soluzione in questa fase del prooassalda, maggiore € la sua tensione di vapore
e quindi maggiore sara anche la forza motrice ahnargisce il desorbimento. Questo si realizza
in una colonna di analogo funzionamento alla pricos, la differenza che e I'aria di stripping
ad assorbire I'umidita ripristinando cosi la pidnazionalita della soluzione igroscopica che,
per poter riiniziare il ciclo, deve essere prewaantiente raffreddata.
Come si nota bene dalla Figura 1.2, le due coldramno dimensioni differenti in quanto la
portata di aria umida trattata e tipicamente maggiospetto a quella necessaria per la
rigenerazione.
La metodologia appena descritta, al vantaggio dsdiese perdite di carico della fase gas,
affianca una serie di non trascurabili carenzergheestringono I'applicabilita):

* notevole costo di pompaggio della soluzione igrpgmliquida a causa delle elevate

perdite di carico negli ugelli;
» elevato trascinamento di soluzione da parte dediasa di aria;
» elevato miscelamento tra le due fasi diminuendaitwantaggio di operare lo scambio

di materia in controcorrente;
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* buona efficienza dello scambio di materia solaragk’rno dell'intervallo di condizioni

operative stabilite nel dimensionamento.

Pertanto la sua poca flessibilita & la discrimiegmincipale che ne limita I'utilizzo. Tuttavia
alcuni accorgimenti impiantistici, come l'installame di uno scambiatore di calore all'interno
delle colonne per meglio controllare gli scambirter e quindi essere meno sensibile ad una

variazione delle condizioni operative, ne possoingliarare le prestazioni.

1.3.2 Doppio letto di adsorbimento
Accoppiando due colonne di uguali dimensioni riesami materiale adsorbente solido, si
realizza quello che viene definito un doppio letioadsorbimentolj. Esso si basa sulla
proprieta tipica di alcune sostanze di attrarraattanere il vapore d’'acqua mediante la
formazione di legami secondari sul reticolo crigtal del materiale e risulta essere tanto piu
efficiente quanto maggiore € l'area superficialecsfica dell’adsorbente solido. | materiali
adsorbenti piu comuni attualmente impiegati sono:

e gel disilice;

+ zeoliti naturali o sintetiche.

Lo schema di impianto & molto semplice ed un esempiportato nella Figura 1.3.

oy
| '\fﬁ"ﬁ' Reactivation air in
Desiccant[™ 75
hea[er

/ N

Packed T 1 = : 2y Packed
f;weeg-,// \ “:‘\" tower
-
- \ ] - N
Process air out p,
.‘J‘ V\\\
C /
/ 1
Y SN
( 3
N
Reactivation air out '
o — ‘/ ,Iﬂ,\ ‘\,_ — _
N\ Y P
AN q—i%u%— =/
Desiccant[” —
coole.rm

/I
Process air in —r\f_:_)/l
Figura 1.3.Schema di un doppio letto di adsorbimerjo (
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L’aria umida, dopo essere stata preventivamentigedfata, viene immessa nella prima
colonna mentre nella seconda si procede con laergeione del materiale adsorbente inviando
aria calda di stripping. Non appena il solido dgfana colonna diventa saturo di acqua, si
procede con l'inversione dei flussi d’aria realizda cosi la deumidificazione nella seconda.
In questo modo, grazie all'impiego di materialiiesanti sempre piu efficienti come le zeoliti
sintetiche che sono caratterizzate da un’elevaissarea superficiale, si ottengono notevoli
gradi di deumidificazione dell’aria.

Il grosso svantaggio tuttavia risiede nel fatto nba si ottengono caratteristiche uniformi per
I'aria essiccata in uscita in quanto le prestazamtsorbenti del solido utilizzato calano a mano

a mano che si procede con la deumidificazione.

1.3.3 Letto rotativo orizzontale

Il materiale solido adsorbente pud anche essepestis superficialmente in una serie di piatti

forati in grado di ruotare. L'aria umida passanttagerso di essi, come riportato nello schema
di processo di figura 1.4, viene essiccata grallgecapacita adsorbenti del solido impiegato

che viene continuamente rigenerato con aria gifgtrg calda.

Sorption Desorption

Desiccant
heater

Horizontal rotating
desiccant bed

Process air
entering

Figura 1.4 Schema di un letto rotativo orizzontake (

Nonostante la configurazione in controcorrenteattia umida e di rigenerazione garantisca
migliori scambi termici e quindi minori consumi egetici, si tende a preferire quella in
parallelo per tenere uniforme la pressione treeildti del letto rotativo evitando cosi che I'aria

umida possa finire nella sezione di rigeneraziowieeversay).
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Questo sistema garantisce una buona deumidificazibe puo essere regolata modificando
numero e diametro dei piatti impiegati. E una téegia non molto costosa, & piti compatta
rispetto al sistema a due colonne permettendond’aes anche in applicazioni domestiche e

garantisce condizioni in uscita dal sistema petd’ &rattata molto uniformi.

1.3.4 Disco rotativo verticale a nido d’ape
Molto simile alla tecnologia descritta nella seadn3.3, il sistema a disco rotativo verticale si
basa su una struttura a nido d’ape, riportataguiia 1.5, che consente di ottenere un’elevata

area superficiale per unita di volume occupato.

= R LT R AT,

A Y 4,': A VAS

LY AW
AVYAVAVAY

Figura 1.5. Struttura a nido d’ape’)

Il disco viene impregnato di una soluzione liquadgorbente e ruotando lentamente € in grado
di alternare la deumidificazione dell’aria e la signerazione secondo lo schema sottostante.

Desorption
/
el (TR
desiccant wheel - . |"|
/ il

Desiccant
heater

Process
air entering

Sorption

Figura 1.6. Schema di un disco rotativo verticale a nido d'&j)e

La struttura molto porosa costituente il nido d’apensente di ottenere buoni e costanti gradi
di deumidificazione in quanto la rigenerazione)irgata sempre insufflando aria secca calda,

e continua grazie alla lenta rotazione, circa dualgiro all’ora, del disco.
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E inoltre una struttura compatta, semplice e affi@ache perd costa di pill rispetto ai sistemi
adsorbenti descritti nei paragrafi precedenti. 8w la sua buona efficienza energetica la rende

una tecnologia molto diffusa specialmente in aggiieni che operano a pressione atmosferica.

1.3.5 Letto multiplo verticale rotativo

Unendo i pregi costruttivi delle colonne ad adsoemto e dei dischi rotativi, € stato creato
recentemente il sistema a letto multiplo verticalee consente di raggiungere gradi di
deumidificazione molto elevati operando a pressiatmosferica. Esso € costituito da una
batteria di otto o piu torri che ruotano lentameaigenerando in maniera continua il materiale

adsorbente solido di cui sono riempite, secondschema riportato in Figura 1.7.

—
i Dv&nrp(i;yr
[}
/ Desiccant
heater
~
Process
air entering
~
Y
SN
1 Cooling
P~
N
=
v = e’
A
Sorption=—" —

/

!

Multiple vertical beds

Figura 1.7. Schema del sistema a letto multiplo verticale tivta(*)

Il processo lavora in controcorrente in quantoatias colonna e separata da quelle adiacenti e
quindi la differenza di pressione tra sezione dssue e rigenerativa non € cosi critica da
provocare flussi gassosi in direzioni indesiderbteelevate prestazioni di questo sistema ne
fanno un’alternativa molto valida specialmenteideattano notevoli portate di aria umida.
Chiaramente pero la maggiore complessita meccaiciti@de una manutenzione frequente e
implica costi iniziali elevati. Tuttavia questi @m0 essere ammortizzati in breve tempo

considerando le prestazioni di tale sistema sjlaimio energetico che ne deriva (
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1.3.6 Colonna di assorbimento e di stripping

Per applicazioni prevalentemente industriali cbhiedono una notevole quantita di aria umida
da trattare e un elevato grado di deumidificaziamesistema molto usato e quello formato da
una colonna di assorbimento e una di strippingrid’da trattare viene inviata al fondo della
colonna di assorbimento e cede la sua umidita sdlazione igroscopica che viene fatta
scendere dall’alto in modo da operare in contraatg e facilitare cosi lo scambio di materia
tra i due flussi. L’aria essiccata viene quindeliéita in atmosfera mentre la soluzione liquida
diluita viene inviata alla torre di stripping doviene concentrata alla purezza iniziale con aria
per essere cosi riutilizzata.

Per permettere I'assorbimento di umidita e il sast® desorbimento da parte della soluzione
igroscopica, all'interno delle colonne possono essdlizzati riempimenti alla rinfusa oppure
strutturati a seconda dei vincoli progettuali dgettare. A parita di condizioni operative e di
aria da deumidificare, i riempimenti strutturatneentono infatti di ottenere colonne piu basse
e con minori perdite di carico. Tuttavia il lorosto di installazione €& ben piu elevato e pertanto
un loro utilizzo € consigliato solo se non vi soaltre soluzioni economicamente piu
convenienti.

In presenza di un’elevata portata di aria umidam@ssa e calda, una possibile configurazione
di processo con assorbimento/stripping € rappratsenilla Figura 1.8, in cui sono presenti
alcuni accorgimenti impiantistici per ottimizzare $pesa energetica e il recupero termico.
Parker Hannifin a questo proposito ha gia depasitiait brevetto*f) in cui & presentato un
impianto per I'essiccazione di gas compresso bagatpesta tecnologia che cerca di sfruttare

e recuperare tutto il calore presente.
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Aria umida
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Torre di Torre di
assorbiment® HX 3 ny stripping
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y

Y
Aria di stripping‘fHXB
N4

Cc2

Figura 1.8.Processo con colonna di assorbimento e di stripping

Tale processo si abbina ad un compressore peaunraita e sfrutta il calore dovuto allaumento
di pressione di quest'ultima per riscaldare, adrag gli scambiatori HX1 e HX2, sia la
soluzione diluita che I'aria di stripping in ingsesalla torre di rigenerazione. In questa maniera
non serve fornire in alcun modo calore al sistenaaénsufficiente dotarlo di due coolers per
raffreddare i due fluidi (aria umida e soluzion@centrata) prima che entrino nell’assorbitore.
E inoltre presente anche uno scambiatore HX3 peereeparte del calore della soluzione
igroscopica in uscita dallo stripper a quella dduda rigenerare.

Questo sistema, sebbene sia piu complesso dal piunista impiantistico rispetto a quelli
descritti nei paragrafi precedenti, permette didrea elevate portate di aria umida e di ottenere

elevati e costanti gradi di deumidificazione cayngicativi recuperi termici.

1.4 Scelta del sistema di deumidificazione

La scelta del sistema di deumidificazione va fatila base di una serie di considerazioni

economiche e delle prestazioni ottenibili attragdesdiverse tecnologie.
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Prima di tutto occorre distinguere se si trattardapplicazione domestica o industriale poiché
la prima richiede volumi d’aria e gradi di deumid&zione minori e quindi sono sufficienti
apparecchiature poco costose, poco sofisticat@echle dimensioni. Per tali impieghi quindi
ci si indirizza solitamente verso i sistemi a refflamento sotto il punto di rugiada dell’aria,
specialmente se e presente una notevole quantipdre acqueo.

Se invece I'applicazione richiesta € di tipo indiadt, raffreddare I'aria sotto il suo punto di
rugiada puo risultare dispendioso energicaméehegpesso quindi la deumidificazione di tipo
chimico risulta essere maggiormente economicajapeente quando in uno stabilimento sono
presenti fonti di energia non elettrica a bassdogame per esempio vapori o gas caldi di
scarico, che possono essere sfruttate per la rggoee, oppure € disponibile aria compressa
umida. Quest’ultimo caso viene approfondito neiitcdipsuccessivi con l'intento di operare
una deumidificazione spinta dell’aria ottenendméggior recupero termico possibile.

La deumidificazione chimica risulta conveniente gnche quando tra i requisiti richiesti per
I'aria & presente quello di un basso contenut@hatt o I'assenza di determinati contaminanti
poiché associa alla deumidificazione anche la daooinazione da una serie di sostanze che

degradano la qualita dell’aria.



Capitolo 2

Le soluzioni igroscopiche

In questo capitolo vengono trattate le soluzionbsgopiche utilizzate negli impianti di
deumidificazione dell’aria, in particolare vienespe I'attenzione sui modelli di calcolo per
determinarne le proprieta fisiche e termodinamideeessarie per la progettazione delle
apparecchiature di deumidificazione.

Dopo una prima parte introduttiva in cui vengorahiamate le peculiarita che deve possedere
una soluzione igroscopica, si passa ad analizzardettaglio le due soluzioni prese in

considerazione in questo lavoro di tesi: il bromdirdtio e il glicole trietilenico (TEG).

2.1 Introduzione
Una sostanza essiccante deve riuscire ad attraregtenere molecole di acqua. Sebbene in
natura ne esistano molte con questa proprieta pealoe di esse possono essere efficacemente
impiegate negli impianti di deumidificazione chimic
Attualmente infatti vengono utilizzate prevalenteneesoluzioni acquose di:

* cloruro di calcio

* cloruro di litio

* bromuro di litio

e (glicole trietilenico (TEG)

Importanti fattori da tenere in considerazioneastielta della soluzione igroscopica sono:
e costo contenuto
e scarsa corrosivita
* bassa tensione di vapore
* bassa viscosita
* buona trasmissione del calore
» stabilita chimica
» bassa tendenza alla cristallizzazione
* buona diffusione nel flusso di aria trattato

* ridotta spesa energetica richiesta per la rigeraraz
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« tossicita nulla e mancanza di odori

* elevata solubilita nel solvente

Chiaramente una soluzione igroscopica che possigaqueste qualita contemporaneamente
non esiste anche perché alcune di loro sono céattgsper esempio tanto piu bassa € la
tensione di vapore, e quindi migliori sono le caadeumidificanti della soluzione, tanto
maggiori sono i costi per la rigenerazione.

L’essiccante piu economico e senza dubbio il cloudircalcio che viene molto utilizzato per
applicazioni domestiche e quando non sono richopstdi di essiccamento particolarmente
elevati. Tuttavia non € in grado di raggiungereadg di deumidificazione che garantiscono
altre soluzioni saline come quelle con cloruraitilh | che € una delle soluzioni maggiormente
impiegate perché rappresenta un buon compromesde traratteristiche sopracitate, o con
bromuro di litio che permette di arrivare a gradiléumidificazione ancora piu elevati.
Problemi di alta tensione di vapore presenta inMedd&G, che causano una sua parziale
evaporazione nella rigenerazione e che quindi nemd@cessario un make-up di glicole dopo
una serie di cicli. Tuttavia esso puo contare soligliore capacita essiccante di tutte le
soluzioni igroscopiche sopra elencate.

Poiché nel processo di deumidificazione in esameyunsto lavoro di tesi si vogliono
raggiungere gradi di deumidificazione molto elevagngono considerate solo le soluzioni

maggiormente performanti sotto questo punto dayistvero il bromuro di litio e il TEG.

2.2 Soluzioni di bromuro di litio

Le soluzioni acquose di bromuro di litio vengon@iagate nel campo farmaceutico, in quello
dell'industria chimica in alcune reazioni di al@dlone ma soprattutto, come gia accennato,
nella deumidificazione e nel condizionamento dela

Disponibile in commercio non solo in soluzione axspma anche come sale anidro, il bromuro
di litio si caratterizza per il fatto che & molwlubile in acqua (la sua solubilita infatti a 20 °C
e pari a 1490 g/l di acqua) e molto stabile chimmeate.

Il sale anidro in forma granulare presenta i vatbralcune proprieta fisiche riportati nella
Tabella 2.1.
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Tabella 2.1 Proprieta fisiche del LiBr in forma granulare agssione atmosferic&)(

Peso molecolare 86.845 g/mole
Temperatura di fusione 550 °C
Temperatura di ebollizione 1265 °C

2.2.1 Diagramma di fase

Per calcolare il diagramma di fase solido-liquidb sistema KHO-LIiBr, si € seguito il modello
proposto da Patek e Klomfat) (secondo cui la temperatura di cristallizzazidbe: € data
dall’equazione (2.1) in funzione della frazione areldi bromuro di litiok:

ke x)+ 1Y, 36 97 e X 2.1)

Tcrist (X) = TL +

R
Le grandezze usate nell’equazione (2.1) sono defoome:

T.. = temperatura di cristallizzazione [K];

x = frazione molare di LiBr in soluzione [moli diku/moli di soluzione];

T, = temperatura dell’acqua al punto triplo = 273.1,6 K
a,m, n= parametri riportati in Tabella 2.2;
X, , X, = frazioni molari dei punti di transizione ripogan Tabella 2.3

T, Tx= temperature dei punti di transizione riportatd abella 2.3 [K]

Tabella 2.2 (Prima Parte)Valori dei parametri a m, n presenti nell’equazione (2.1)

i ai mi ni
Ice line 1 1.338420" 1 1
2 -4.3929310" 2 1
3 4.02577.0 3 1
4 -5.5236410* 4 1

5 3.28383L0° 5 1
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Tabella 2.2 (Seconda Parteyalori dei parametri a m, n presenti nell’equazione (2.1)

LiBr-5H 20 1 2.6116110 1 1
2 2.3899410 1 3
LiBr-3H 20 1 2.470390 1 1
2 4.654591C° 1 3
LiBr-2H 20 1 1.6237510 1 1
2 2.4709810° 1 3
LiBr-H 20 1 1.0074310 1 1
2 3.9459310° 1 4

Tabella 2.3 Valori di temperatura e frazione molare per i fiugi transizione del diagramma
di fase

T [K] | TrIK] XL XR

Ice line 273.6 | 202.8 0 0.1175
LiBr-5H 0 | 202.8 | 222.4| 0.1175 0.1604
LiBr-3H 0 | 222.4  277.1| 0.1604 0.2213
LiBr-2H 0 | 277.1 | 322.2| 0.2213 0.2869

LiBr-H 20 | 322.2 | 429.15 0.2869 0.4613

Il modello di calcolo consideratd®)(é accurato e il diagramma di fase che ne deriva &

rappresentato nella Figura 2.1, in cui sono bedexdiate le varie transizioni.



Le soluzioni igroscopiche 19

Diagramma di fase H20-LiBr
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LiBr-3H20
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|
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Frazione ponderale di LiBr

Figura 2.1. Diagramma di fase solido-liquido per la soluziaegiuosa di bromuro di litio

Dal diagramma 2.1 emerge chiaramente che con freganderali di bromuro di litio minori
di 0.55 circa si ottengono temperature di cristalizione inferiori a 0 °C; naturalmente il range
di concentrazione della soluzione deve esserep&leui la soluzione resti sempre allo stato

liquido per tutte le condizioni operative in cupllocesso viene eseguito.

2.2.2 Pressione di saturazione
Tra i modelli di calcolo presenti in letteraturar pleterminare il valore di questa proprieta e
stato scelto quello proposto da Pathil et §lb@asato sulla molalita della soluzione, definita
come il rapporto tra moli di soluto e massa delesale.
Noti infatti i valori della massa di4® e frazione ponderale di bromuro di litio in sotue, e
possibile dapprima calcolare la massa dellglailg e poi le sue mok.isr secondo le equazioni
(2.2) e (2.3) seguenti:

My =L M, (22)

H,0

_ Mg (2.3)

nLiBr -
PM LiBr
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dove:

M, s = massa di LiBr [g]

W, g, = frazione ponderale di LiBr in soluzione [massa.i@ir/massa di soluzione]
W, o = frazione ponderale did® in soluzione =1 - W

M, o= massa di kD [g]

Nn_g, = moli di LiBr [mole]

PM, s, = peso molecolare di LiBr [g/mole] = 86.845 g/mole

La molalita e ricavabile dividendo le moli di LiBppena calcolate per la massa di acqua (in
kg) presente in soluzione.
Noto pertanto il valore della molalita, la pressafi saturazione?ss del sale & calcolabile

secondo l'equazione (2.4):

gy, P2 = A(m)+ 2., EGV (2.2)

dove:

Pis, = pressione di saturazione del LiBr [kPa]

m = molalita della soluzione [moli/kg solvente]

T = temperatura [K]

| parametriA(m), B(m), C(m¥ono ricavabili dalle equazioni (2.5), (2.6) €7]2.

Am= A+ Am+ Am+ Af (2.5)
B(m=B+Bm Bm+ Bt (2.6)
C(m=G+Gm Gra+ Gt (2.7)

| coefficienti richiesti nelle equazioni (2.5), §2.e (2.7) sono riportati in Tabella 2.4.



Le soluzioni igroscopiche 21

Tabella 2.4 Valori dei coefficienti nelle equazioni (2.5),§2e (2.7)
Ao A1 Az As

8.0648240| -0.1036791 -0.0123511 0.0009890

Bo B1 B2 Bs
-2235.3810 62.4534 5.2484 -0.5253
Co Ci Co Cs

-6478.216 | -10555.860 -724.251 66.490

L’andamento della pressione di saturazione e guadcritto dalle curve nella Figura 2.2.

65 Pressione di saturazione del LiBr al variare della temperatura
: T T T T T T

frazione ponderale LiBr=0.1
frazione ponderale LiBr=0.4
frazione ponderale LiBr=0.7

06—

o = o
w » o
T T T

Pressione di saturazione [bar]

C
(¥
I

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90
Temperatura [°C]

Figura 2.2. Pressione di saturazione della soluzione acqubsaomuro di litio

Come si nota dal grafico, la pressione di satureztel bromuro di litio in soluzione dipende
fortemente dalla frazione ponderale dello stegs@airticolare all’laumentare del bromuro in
soluzione diminuisce notevolmente il valore delasione di vapore, anche di due ordini di

grandezza a 90 °C passando daw0.7 a wisr =0.1.
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2.2.3 Calore specifico a pressione costante
Per determinare il valore del calore specifico @spione costante della soluzione di bromuro

di litio Cp 5, € possibile utilizzare I'equazione seguenje (

CpLiBr = (1_ X_iBr )l:Cp'(T)"‘ Cp@ Ial_?Br |]04_ L?ér P I:ET-E:T ] (28)

dove:

Cp g, = calore specifico a pressione costante della solezdi LiBr [kJ/kmolK]

X s, = frazione molare di LiBr in soluzione

Cp'(T) = calore specifico a pressione costante dell’agmua in condizioni di saturazione alla
temperatura T [kJ/kmd{]

Cp = calore specifico dell'acqua pura al punto tripl@6.0226 kJ/kmaeK

T.= temperatura critica dell’acqua = 647 K

T,=221K
| valori dei parametrig,, m, n, t sono riportati in Tabella 2.5

Tabella 2.5 Valori dei parametri presenti nell’equazione (2.8

[ ai mi Ni ti
1 -1.4209410 2 0 0
2 4.0494310 3 0 0
3 1.111351¢ 3 1 0
4 2.2998a1(7 3 2 0
5 1.3452610° 3 3 0
6 -1.4101a10° 2 0 2
7 1.24977102 1 3 3

8 -6.8320910° 1 2 4
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Nota la frazione ponderale di LiBr in soluziowgg: per calcolare la sua frazione molare:
si utilizza la seguente conversione:
PM

X .. =W. mix 2.9
LiBr V\4_IBI’ PMLiBr ( )
in cui:
. 1
PM,.,,= peso molecolare della soluzione [kg/kmole]= (2.10)
LiBr 4 1- VV.iBr
I:)IVILlBr I:)'VIH 0

PM, ., = peso molecolare dell'acqua = 18.016 [kg/kmole]

Per calcolare il calore specifico dell'acqua puraendizioni di saturazione €& possibile usare

I'equazione (2.11)%:

5 A 4
cp(n=cpid a EEl—H EETl] (2.11)

doveTr temperatura dell’acqua al punto triplo (273.16 K)arametria;, 3, )/ sono riportati

in Tabella 2.6.

Tabella 2.6 Valori dei parametri presenti nell’equazione (2)1

i ai Bi Vi
1 1.38801 0 0
2 -2.95318 2 2
3 3.18721 3 3
4 -0.645473 6 5
5 9.1894610° 34 0

Il calore specifico della soluzione calcolato can(2.8) puo essere convertito in [kJKpse

diviso per il peso molecolare della soluzioAM . ricavato con la (2.10).
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L’andamento che ne deriva al variare della tempeagber diverse frazioni ponderali di LiBr
e descritto dal grafico 2.3.

Calore specifico del LiBr al variare della temperatura
I I T I

frazione ponderale LiBr=0.1
frazione ponderale LiBr=0.4 —
frazione LiBr=0.7

35

25

Calore specifico [kj/kg*°C]

| l | 1 | | | l
1
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90
Temperatura [°C]

Figura 2.3. Calore specifico a pressione costante della soheacquosa di bromuro di litio

Come si evince dalla Figura 2.3, maggiore e laidraz ponderale di bromuro di litio in
soluzione minore e il calore specifico della sobma, che subisce una diminuzione anche
abbassando la temperatura, in particolare tal¢tefi@zia ad essere ben evidente a partire dai

20 °C soprattutto per soluzioni con frazioni pordiedi sale elevate, ad esempio 0.7.

2.2.4 Coefficiente di diffusione

Per il calcolo del coefficiente di diffusione deflaluzione salina in esame é di fondamentale
importanza la stima del coefficiente di auto-diftue dell’acqua in quanto esso rappresenta il
massimo valore raggiungibile per la diffusione @elbluzione perché gli ioni del sale hanno
come effetto quello di ritardare tale fenomeno.t&do e necessario dapprima trovare un
modello che riproduca fedelmente i valori del cogfhte di auto-diffusione dell’acqua al
variare della temperatura e quindi correggerliadtrcendo un’espressione che tenga conto
dell’effetto della presenza del sale in soluzione.

Un modello per il calcolo del coefficiente di awdidfusione dell’acqua che riproduce in
maniera fedele i dati sperimentali & il sequefjte (
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D, —i[EﬁJs d;—T (2.12)

dove:

D, = coefficiente di auto-diffusione dell’acqua sl

N = numero di Avogadro = 6.020°° [Kmole™]

v_.= volume molare dell'acqua alla temperatura F/kmole]
k = costante di Boltzmann = 1.3806722 [J/K]

T = temperatura [K]

M = viscosita dinamica dell’acqua alla temperatlrfPas]

Noto D, & possibile procedere con la stima del coeffieiedit diffusione della soluzione

introducendo il contributo del sal® éecondo I'equazione (2.13):
3

5
W .
Digr =Dy 41~ 1+(iJ (2.13)

9

in cui:
D.s = coefficiente di diffusione della soluzione¥isj

W, 5, = frazione ponderale di bromuro di litio

| parametrid,, 9,,0, sono riportati in Tabella 2.7

Tabella 2.7 Valori dei parametri presenti nell’equazione @)er il cloruro di litio

5, 0.52
5, -4.92
55 -0.56

E doveroso specificare che i parametri riportaff@bella 2.7 sono relativi al cloruro di litio in
guanto in letteratura non e stato possibile trogarli relativi al bromuro di litio; tuttavia ne
e stato deciso I'impiego in quanto i due sali somato simili per struttura e alcune proprieta

fisiche (densita e viscosita per esempio).
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La rappresentazione grafica del coefficiente diudibne della soluzione salina in esame é
riportata in Figura 2.4, da cui e possibile notdre esso diminuisce, coerentemente con quanto

spiegato sopra, all’'aumentare della frazione paddeti bromuro e abbassando la temperatura.

%1070 Coefficiente di diffusione del LiBr al variare della temperatura

7 T T T T T

frazione ponderale LiBr=0.1
frazione ponderale LiBr=0.4
frazione ponderale LiBr=0.7

Coefficiente di diffusione [mzls]

t t
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90
Temperatura [°C]

Figura 2.4. Coefficiente di diffusione della soluzione acqudsbromuro di litio

2.2.5 Equazione fondamentale per il calcolo di alt proprieta

Altre proprieta del bromuro di litio utili per la@gettazione di un sistema di deumidificazione
(densita, viscosita, tensione superficiale e cadndidt termica) possono essere calcolate
mediante I'uso di un’unica equazione variando diiavim volta i parametri sperimentali in essa
presenti ).

Indicata conP la generica proprieta, la relazione fondamentale é

i
P=2 (10000 g, J7 A+ THA . + TR z,)] (2.14)

dove la temperaturd € espressa in gradi centigradi e i paramf&tisono riportati in forma

tabulata per ogni proprieta.

2.2.6 Densita
| parametri dell’equazione (2.14) che permettontaltolo della densita del bromuro di litio,

espressa in kg/dinsono riportati in Tabella 2.8.
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Tabella 2.8 Valori dei parametri sperimentali presenti netjigazione (2.14) per il calcolo

della densita
kup =5
k AK) k AK) k A(K)
1 0.9939006 6 -5.6310940* 11 1.3925270°
2 0.01046888 7 1.63354D° 12 -2.801009.07
3 -1.6679310* 8 -1.11027310° 13 1.73497908
4 5.33282310° 9 2.882292108 14 -4.23298801°
5 -3.440008108 10 -2.52357901° 15 3.503024012

L'andamento di tale proprieta, espressa in Rgahvariare della temperatura e per tre diverse
frazioni di bromuro di litio e riportato in Figuga5 in cui € chiaro che piu elevata e la frazione

di sale maggiore € la densita della soluzione.

Densita del LiBr al variare della temperatura
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Figura 2.5. Densita della soluzione acquosa di bromuro db lit

2.2.7 Viscosita
La viscosita della soluzione acquosa di bromutitidj espressa in Ps, e calcolabile attraverso

'equazione (2.14) utilizzando i parametri speritadirriportati in Tabella 2.9.
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Tabella 2.9 Valori dei parametri sperimentali presenti netjigazione (2.14) per il calcolo

della viscosita

kup =6
A(k) k A(k) k A(k)
1.488710° 7 -4.164810° 13 3.404a107
1.144010* 8 9.6368107 14 -2.7945108
-1.2783110° 9 -5.981010°% 15 2.58031L0°
4 7.0000107 10 -1.2824101° 16 -9.7378101
5 -1.638110°% 11 5.703aL011 17 1.58561012
6 1.4563101° 12 -9.84231013 18 -7.9229101°

L’andamento di tale proprieta é raffigurato nelfig@ 2.6; maggiore e il contenuto di sale
maggiore € anche la viscosita, in particolare sanm sensibile aumento passando dalla
frazione ponderale di 0.4 a quella di 0.7. Comeguéile poi allaumentare della temperatura

il valore di tale proprieta diminuisce.

Viscosita del LiBr al variare della temperatura
I I I

0.04 T

frazione ponderale LiBr=0.1
frazione ponderale LiBr=0.4 _
frazione ponderale LiBr=0.7
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0.03 — =il
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Viscosita [Pa*s]
o
N
T
|

0.015 — =]
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0.005 — =il

1 T T t t ¥
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Figura 2.6. Viscosita della soluzione acquosa di bromurata |
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2.2.8 Tensione superficiale

La tensione superficiale della soluzione acquosdrdmuro di litio, espressa in N/m, é
calcolabile attraverso I'equazione (2.14) utilizaamparametri sperimentali riportati in Tabella
2.10.

Tabella 2.10 Valori dei parametri sperimentali presenti netjigazione (2.14) per il calcolo

della tensione superficiale

kup=5
k AK) k AK) k A(K)
1 76.2623103 6 -1.5074710% 11 -1.10708.0°8
2 4.583910* 7 -9.0572610° 12 7.23899.0°8
3 -1.4630710° 8 4.45909.07 13 -3.82273.0°
4 3.83474107 9 -9.5423210° 14 8.07759.0™
5 -2.7338510° 10 6.61042.01 15 -5.68163.013

Tale proprieta diminuisce sia all’'aumentare dedlaperatura sia per minori concentrazioni di

sale in soluzione ed il suo profilo € mostratoaéligura 2.7.

i Tensione superficiale del LiBr al variare della temperatura
g I T I I T

frazione ponderale LiBr=0.1
frazione ponderale LiBr=0.4
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Figura 2.7. Tensione superficiale della soluzione acquodardmuro di litio
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2.2.9 Conduttivita termica

| parametri sperimentali dell’'equazione (2.14) gemettono il calcolo della conduttivita
termica della soluzione di bromuro di litio, esm@s kcal/(hm-°C), sono riportati in Tabella
2.11.

Tabella 2.11 Valori dei parametri sperimentali presenti netjigazione (2.14) per il calcolo

della conduttivita termica

kup=5
k AK) k AK) k A(k)
1 0.4815196 6 1.85817KD3 11 -7.923126.0°6
2 -2.21727710° 7 9.614758.0° 12 1.86939207
3 -1.99414110° 8 -1.13929110° 13 1.40895110°8
4 3.727258.07 9 2.107608.0°8 14 -2.740806.0%0
5 -2.48988610° 10 -1.3305320%0 15 1.8108180%2

Per esprimere questa proprieta coerentemente conitie di misura utilizzate fino a questo

momento, € necessario convertirla in WFA@) semplicemente moltiplicando i valori

dellequazione (2.14) calcolati con i parametrire@bencati per 1.162, fattore di conversione
da kcal/lh a W.

Il grafico 2.8 seguente riporta il profilo dellarmuttivita termica al variare della temperatura
per le tre diverse frazioni ponderali di sale cdasate. Allaumentare della temperatura tale
proprieta incrementa il suo valore e tende ad assairralori molto simili per qualsiasi frazione

ponderale a temperature che si aggirano intor@0 aC.
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Conduttivita termica del LiBr al variare della temperatura
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Figura 2.8. Conduttivita termica della soluzione acquosa wirburo di litio

2.3 Soluzioni di glicole trietilenico

I glicole trietilenico, oltre ad essere impiegatime plastificante, solvente e disinfettante, trova
la sua maggiore applicazione in soluzione acquesaampo della deumidificazione chimica
grazie alla sua elevata capacita di assorbirgubr@aacqueo.

Avente formula chimica uguale asld1404, € un liquido inodore, incolore, molto stabile e
miscibile in tutte le proporzioni con acqua evitantbsi il possibile problema dovuto alla
separazione di fasi solide. Inoltre, a differenzguhnto accade per le soluzioni saline, non é
corrosivo, quindi non si pone il problema di coseu’impianto di deumidificazione con
materiali speciali e dunque piu costosi.

Lo svantaggio principale riguardo il suo utilizaspetto alle soluzioni saline consiste nella non
trascurabile volatilita che ne causa la perditaflneso gassoso di aria specialmente in fase di
rigenerazione. Per ovviare a questo problema, rldtacosi una perdita di efficienza del
sistema, € necessario provvedere athake-upperiodico della soluzione utilizzata.

Ha un peso molecolare di 150.17 kg/kmole; purgeesasione atmosferica ha punti di fusione
ed ebollizione pari rispettivamente a -4.3 °C e 288).
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2.3.1 Pressione di saturazione

La pressione di saturazione delle soluzioni acquiis§EG non dipende soltanto dalla
temperatura ma anche dalla concentrazione dellaisole, in quanto per ogni valore di
frazione ponderale di TE@rec cambiano i coefficienti dell’equazione di Antoineata per
determinare tale proprietd:(

B

Log,,(P) = A-
glO( TEG) T+C

(2.15)

Dove:
Re = pressione di saturazione della soluzione di TEGH(]
T = temperatura [°C]

| coefficienti A, B, Cdell’equazione (2.15) sono riportati in Tabella2.1

Tabella 2.12 Valori dei coefficienti presenti nell’equaziorzX5) per alcune frazioni
ponderali di TEG

WTEG A B C
0.5 7.922294 1671.501 228.031
0.7 7.878546 1681.363 228.237
0.8 7.837076 1697.006 228.769
0.9 7.726126 1728.047 229.823
0.95 7.620215 1806.257 236.227
0.97 7.495349 1841.522 238.048
0.98 7.404435 1881.474 240.666
0.99 7.211145 1926.114 242.799
0.995 7.042989 1970.802 242.865
1 7.472115 2022.898 152.573

Poiché si posseggono solo i coefficienti sperimepta alcune frazioni ponderali di glicole, &

stato necessario sviluppare alcune espressigprossimanti, riportate sotto, in modo da
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ottenere per qualsiasi concentrazione di soluabarvdei parametri da utilizzare nell'equazione

(2.15).

A=-1.5507W, . + 1.6950W,  + 7.46(se0.5<w,< 0.S (2.16)
A=-304.120W + 579.3MN,— 268.25€ 0.9 <W; <1 (2.17)
B =488.42W., — 544.6Tn .+ 1821.¢se0.5< W< 0.C (2.18)
B=77408.4TW., - 1411838V, .+ 68777.se 0.9 <w, <1 (2.19)
C =18.054 W - 20.860W, .+ 233.6se0.5<w,. < 0.¢ (2.20)
C =1439.12W. . — 2638.0BN .+ 1443..se 0.9 <w <1 (2.21)

A guesto punto € possibile determinare I'andameetta pressione di saturazione al variare

della temperatura per ciascuna concentrazione @i inEsoluzione. Dal grafico 2.9 sottostante,

in cui sono stati considerati solo tre valori diZione ponderale e con la pressione di vapore

espressa in [bar], € possibile notare che tale r@tdp aumenta all'incrementare della

temperatura e al diminuire della concentrazionsotiito.

Pressione di saturazione [bar]
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Figura 2.9. Pressione di saturazione della soluzione acqubSeEG



34 Capitolo 2

2.3.2 Calore specifico a pressione costante

Come nel caso della pressione di saturazione, apehel calcolo del calore specifico €
necessario, a partire da una serie di parametninspetali, ricavare delle espressioni
approssimanti in modo che, per ciascun valore dmlecentrazione di glicole, sia possibile
ottenere il valore dei coefficienti A, B e C detjieazione (2.22) seguent®:(

Cpree = A+ BOT+ COT (2.22)
in cui Cp indica il calore specifico a pressione costantdadsoluzione di TEG

[BTU/(Ib-°F)]. I valori dei parametriA, B, C per alcune frazioni ponderali di TEG sono ripartat
in Tabella 2.13.

Tabella 2.13 Valori dei parametri presenti nell’equazione (2)er alcune frazioni
ponderali di TEG

WTEG A B C

0 1.00540 -2.72860* 2.914310°%
0.1 0.96705 -2.71440° 2.495210°
0.2 0.92490 2.04290* 2.452410°%
0.3 0.88012 4.30000* 1.695210°
0.4 0.83229 6.22860* 1.371410°
0.5 0.78229 7.92860* 1.085710°
0.6 0.72200 9.40000* 8.0000107
0.7 0.66688 1.087103 4.7620107
0.8 0.60393 1.204303 2.8571107
0.9 0.53888 1.28000°3 1.9048107

1 0.48614 1.39290°3 -5.714010%

Un’approssimazione di tali dati sperimentali in Zione della frazione ponderale di TEG é

rappresentata dalle espressioni (2.23), (2.24)25)2
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A=-0.1420W2 - 0.386GW, .+ 1.00 (2.23)
B =-9.5410° W, + 2.608110 W, 2.78 1€ (2.24)
C =1.535010° W2, - 4.4881 10 0w, + 2.919 1t (2.25)

In questo modo per ciascun valore di frazione praldedi glicole e possibile calcolarne il
calore specifico a pressione costante alla temyeraesiderata come mostrato in Figura 2.10,

in cui il calore specifico, espresso in kJA&gy e stato ottenuto moltiplicando il risultato ldel
(2.22) per il fattore di conversione 4.1868.

54 Calore specifico del TEG al variare della temperatura
d I I I

== frazione ponderale TEG=0.90
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Figura 2.10. Calore specifico a pressione costante della soheacquosa di TEG

Tale proprieta, come si nota dal grafico, aumehtproprio valore al diminuire della
concentrazione di TEG in soluzione e al crescella tesmperatura.

2.3.3 Densita

Per il calcolo della densita della soluzione di T&@h0 presenti in letteraturd) 6olo alcuni

dati sperimentali per stimare i coefficienti defjieazione (2.26) seguente:

Prec = A+ Bl + CMEG (2.26)
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in cui:
Prec= densita della soluzione di TEG espressa comeorépira la densita del glicole a

temperatura T [°F] e quella a 60 °F dell’'acqua pura

W, = frazione ponderale di TEG in soluzione [%)].

| valori dei coefficienti sperimentalA, B, C per alcune temperature sono riportati in Tabella

2.14.

Tabella 2.14 Valori dei coefficienti presenti nell’equazior#246) per alcune temperature

T[°F] A B C
-50 1.0502 1.82680° -5.200910°
0 1.0319 1.746G0° -4.830410°
50 1.0121 1.52410° -2.879410°
100 0.9920 1.75180° -5.495510°
150 0.9804 1.54100° -4.388410°
200 0.9627 1.40680° -3.508910°
250 0.9413 1.32050° -2.799110°
300 0.9177 1.25110° -2.084810°

In questo caso pero, I'espressione ricavata peplasinterpolazione dei dati sperimentali dei
coefficientiA, Be C provoca una discontinuita nel profilo di densi@& %0 e 100 °F. Percio,
differentemente dalle proprieta precedenti, si &epito utilizzare I'alternativa espressione
(2.27) che, in base ai valori sperimentali di dgénsie permette la stima per ciascun valore di

concentrazione di sale e a qualsiasi temperatura:

Prec(T: Wreg) = £ e 60° F)IA+ BOWreot Wi )1+ DOT+ EIT)  (2.27)

dove:
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Prec(T, W) = densita della soluzione di TEG alla temperature dlla frazione ponderale
Wigg [kg/m’]
P (60°F )= densita dell’acqua pura a 60 °F = 999.002 RBg/m

| coefficienti di fitting A, B, C, D, Esono stati ottenuti come parametri di “fitting” deti

generati dalla (2.26) attraverso la formula (22 8pno riportati in Tabella 2.15.

Tabella 2.15 Valori dei parametri di “fitting” presenti nellgquazione (2.27)

A 1.0351

B 1.628810°3
C -4.125310°
D -3.633210*
E 7.549610°8

L’andamento della densita al variare della tempegaé raffigurato nel grafico 2.11, in cui,

come prevedibile, si raggiungono i valori piu elieh tale proprieta a temperature basse e a
concentrazione di glicole elevate.

1150

Densita del TEG al variare della temperatura
T T

== frazione ponderale TEG=0.90
frazione ponderale TEG=0.95

1140 — frazione ponderale TEG=0.99 |
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Temperatura [°C]

Figura 2.11 Densita della soluzione acquosa di TEG
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2.3.4 Viscosita
La viscosita della soluzione acquosa di TEG pueressalcolata mediante I'equazione (2.28)
seguente:

fhreo = ALLO%ee (2.28)
dove:

M- = Viscosita della soluzione di TEG [cPoise]

W, = frazione ponderale di TEG [%]

| parametri sperimental®, Bsono dipendenti dalla temperatura e sono ripartatabella 2.16

Tabella 2.15 Valori dei coefficienti presenti nell’equazior#248) per alcune temperature

T[°F] A B

0 1.53010 2.996102
50 1.09200 1.934802
100 0.58916 1.576302
150 0.37045 1.348102
200 0.27371 1.173102
250 0.18759 9.70610°
300 0.14026 8.13180°

Per stimare il valore di tali coefficienti a qualsi temperatura, espressa in [°C], sono state
ricavate delle espressioni interpolanti i dati spentali come le (2.29) e (2.30):
A=-2.202010" [T>+ 1.09810T°- 1.840 10T+ 1.1 (2.29)
B=1.220010"°[T*- 4.270110T°+ 5.12 16T*- 3.22 101+ 2231 (2.30)

Il profilo di viscosita espressa in [B§ ricavato dividendo per 1000 il risultato d€Ra28), che
ne deriva e descritto dalla Figura 2.12, che evi@denome si ottengono valori sempre piu

elevati di viscosita maggiore € il contenuto dcgle nella soluzione e minore € la temperatura.
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Figura 2.12 Viscosita della soluzione acquosa di TEG

2.3.5 Tensione superficiale
Poiché in letteratura non sono disponibili modedir il calcolo della tensione superficiale della
soluzione di TEG al variare della temperatura éad=ncentrazione di glicole, per la stima di
tale proprieta si ricorre all'espressione (2.31atiea al glicole trietilenico puro, assunzione
considerata accettabile anche perché nel sistemdeutinidificazione in esame vengono
comunque utilizzate frazioni ponderali di TEG superal 90%:

O = 47.330- 0.088T (2.31)
dove:

O, = tensione superficiale del TEG puro [dyne/cm]

T =temperatura [°C]

Dall’espressione (2.31) & chiaro che la tensiomediciale diminuisce allaumentare della
temperatura (Figura 2.13).
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o Tensione superficiale del TEG al variare della temperatura
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Figura 2.13 Tensione superficiale del TEG puro

2.3.6 Coefficiente di attivita

La conoscenza dei coefficienti di attivita di acquglicole € necessaria per studiare I'equilibrio

liquido-vapore che si instaura con l'aria all'imerdelle apparecchiature di assorbimento e

rigenerazione. Un modello presente in letterattygpfevede che, per il calcolo dei coefficienti

di attivita di acqua e TEG, si utilizzino le equazii (2.32) e (2.33) seguenti:

B® [cosh{ )] X, (Banh()
A XTEG

IN(Vyarer) = BItaNh(r )- - G, (2.33)

ln(yTEG) = C D</2\/ater (232)

dove:

Vreo: Vaaer= COEfficienti di attivita rispettivamente del TE=dell’acqua in soluzione

r= A (2.34)
B Do

A=exp(-12.792 0.0329F (2.35)

B=exp(0.77377 0.00695 (2.36)

C= 0.88874 0.00191F (2.37)

T = temperatura [K]

X.ater= frazione molare di acqua in soluzione

X = frazione molare di TEG in soluzione
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L’andamento dei due coefficienti di attivita al ieae della frazione ponderale di glicole in
soluzione alla temperatura di 80 °C é raffiguradiencurve di Figura 2.14, in cui si nota che
'aumento del coefficiente di attivita del glicole,quindi la diminuzione di quello dell’acqua,

e dovuto ad un incremento della sua concentrazioseluzione.

3 Coefficienti di attivita di TEG e acqua al variare della frazione ponderale di TEG
T T i L [ I

|— Coefficiente di attivita acqua
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Figura 2.14. Coefficienti di attivita di TEG e acqua alla teemptura di 80 °C

2.3.7 Coefficiente di diffusione

Poiché in letteratura non sono disponibili modgkecifici basati su dati sperimentali per il caso
in esame, € necessario usare un’espressione gerralpreveda dapprima la stima dei
coefficienti a diluizione infinita di acqua e glieatrietilenico e poi I'introduzione di un fattore
correttivo che tenga conto delle interazioni tidue liquidi. Si e scelto dunque di utilizzare
I'equazione di Nakanisht{) che stabilisce che il coefficiente a diluizionénita D)5, cioé per

frazioni molari di soluto inferiori allo 0.1, di wsoluto A in un solvente B & dato da:

8 8
o 9.97ﬂg3+2.4D0 (A LE D (T (2.38)
(I1,0V,) BN Hs

Dove:

D2, = coefficiente a diluizione infinita del soluto Alsolvente B [crfis]

V,,V, = volumi molari di A e B alla temperatura T [&mol]

T = temperatura [K]



42 Capitolo 2

M = viscosita del solvente B [cPoise]

| coefficienti 1 ,,,S,,S;, A dell’equazione sono riportati in Tabella 2.16.

Tabella 2.16 Valori dei coefficienti presenti nell’equaziorz33)

Se soluto (A) Se solvente (B)
Ia S As S
Acqua 2.8 1 2.8 1
Glicole 2 1 2 1

Definiti 'acqua come il composto A, il TEG comecibmposto B si ricava in modo analogo il

coefficiente di diffusione a diluizione infinita deoluto B nel solvente ADJ,. Infine, &

possibile calcolare il coefficiente di diffusioneelld miscela TEG-ED Dag mediante
'equazione (2.39):

D, =a(D% Xy + D%, [X ) (2.39)
in cui:
Xa, X3 = frazioni molari di acqua (A) e TEG (B) in solun®

a = fattore termodinamico di correzion(-,g—::r% (2.40)
n(X ,

a, = attivita dell'acqua =x, [y, , con y, ricavabile dall’'equazione (2.33).

Il fattore termodinamico di correziomeassume lo stesso valore calcolato con la (2.40)eanc
se ci si riferisce all'attivita e alla frazione raok del TEG per la validita dell’equazione di
Gibbs-Duhem.

In questo modo e possibile ottenere il profilo de¢fficiente di diffusione della soluzione di
TEG al variare della temperatura per diverse frazgmnderali di glicole, come mostrato in
Figura 2.15. | maggiori valori di tale proprieta (itengono a temperature elevate e bassi
contenuti di TEG.
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Figura 2.15. Coefficiente di diffusione della soluzione acqudsTEG






Capitolo 3

Analisi del processo di deumidificazione
attraverso assorbimento in colonne a

riempimento

Oggetto di questo capitolo € la descrizione deéésia di deumidificazione dell’aria scelto e la
formulazione dei bilanci di materia ed energia @gni apparecchiatura dell'impianto. Viene
inoltre presentata l'analisi dei gradi di libert@l dorocesso e vengono individuate delle
condizioni operative che possano garantire il gdidibeumidificazione desiderato rispettando

I vincoli imposti con una bassa spesa energetica.

3.1 Descrizione del processo di deumidificazione

Il processo di deumidificazione considerato in goidavoro di tesi € basato sull’'utilizzo di
colonne a riempimento per assorbire 'umidita &krao una soluzione igroscopica e per
rigenerare la soluzione assorbente attravers@stgp

Le caratteristiche dell’aria da trattare sono rigt& nella Tabella 3.1.

Tabella 3.1 Caratteristiche dell’aria umida da trattare

Portata volumetrica di aria da trattare 233min FAD 20 °C
Pressione dell'aria in ingresso 8 barg
Temperatura dell’aria in ingresso al processo 150 °
Temperatura dell’aria in ingresso all’assorbitore 5°68
Temperatura di rugiada dell’aria in ingresso afiabitore 35°C
Temperatura di rugiada richiesto per l'aria in tesci -30 °C

La sigla FAD 20 °C indicata in Tabella 3.1 nellatpta volumetrica di aria umida da trattare
indica che tale proprieta € stata calcolata a pmessatmosferica, alla temperatura di 20 °C e

con un’umidita relativa dello 0%.
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Come emerge dalla tabella ci si riferisce ad unliappione industriale in cui la portata di aria
da trattare € elevata ed e richiesto un notevadaydi deumidificazione dal momento che la
temperatura di rugiada in uscita e stata fissa@0&C. Inoltre 'assorbimento e favorito dal
fatto che I'aria umida e disponibile ad 8 barg;gb@i infine I'aria umida entra calda al processo
(150 °C), e ragionevole considerare di recuperaeggia termica per lo stripping dell’'umidita
dalla soluzione.

Il processo di deumidificazione dell’aria tramiteedcolonne di assorbimento/stripping € stato
identificato come potenzialmente adatto a processi@vate portate di aria calda in pressione
ed ottenere aria essiccata a dew-point negatiwi,costi di esercizio limitati. Specificamente,
il layout di processo € mostrato in Figura 3.1cunoltre alle due colonne sono presenti anche
tre scambiatori di calore e due cooler. L'aria uangdriva all'impianto di deumidificazione da
un compressore, da cui esce in pressione (8 bar@ye (150 °C). Si utilizza aria atmosferica
per strippare 'umidita della soluzione igroscopiQaiest’ultima si arricchisce in acqua, ovvero
si diluisce, durante l'assorbimento, viceversa aneligenerazione rilascia umidita,
concentrandosi. Prima che l'aria umida venga immessl’assorbitore, se ne sfrutta la sua
energia termica per riscaldare sia la soluzionesiggpica che il flusso di aria entranti allo
stripper, rispettivamente negli scambiatori HX1 ¥2H e si recupera quello in eccesso nel
cooler 2 raffreddando I'aria umida alla temperatirangresso in colonna richiesta.

La soluzione concentrata calda viene impiegataH¥H per aumentare la temperatura di
quella diluita fredda in uscita dall'assorbitore;questo modo la potenza termica richiesta al
cooler 1 per riportare I'essiccante alle condizigmérative richieste per I'assorbimento € molto
minore e si puo realizzare cosi un risparmio enmqe

In tale maniera poi non c’é bisogno di introduri@aa fonte di calore perché si sfrutta quello

gia presente nel sistema.
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Aria umida

l

Colonna di Colonna di

assorbiment HX 3 H)yf stripping

Soluzione concentrata

Soluzione diluita

) 4
Aria di strippin
i g: HX)

C2

Figura 3.1.Layout del processo di deumidificazione

Per quanto riguarda la soluzione igroscopica dazdre, tra quelle analizzate nel precedente
capitolo la scelta deve essere fatta innanzitutioaise a quale di esse € in grado di soddisfare
le specifiche di assorbimento richieste. Per cajxirmaniera preliminare e sufficiente svolgere
una stima calcolando la pressione di saturaziolienbédita in aria alla temperatura di rugiada

in uscita dall'assorbitore richiesta secondo I'exjoe di Antoine relativa all’acqua?:

P;at('rd:l::m) = eXD[ 23.1963 1_;3581—6424;]-3J 010 (3.1)

dew, out

abs

dove P (T2 ) ¢ la pressione di saturazione [bar] dell'acqua talhaperatur enour CE €

dew ou
la temperatura di rugiada delBB richiesta in uscita dall’assorbitore [K], cheulta pari a
4.5810* bar.
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L’assorbimento dell’'umidita contenuta nell’ariapirte della soluzione igroscopica € garantito
guando I'acqua ha una fugacita nella fase liquidaone rispetto la pressione di saturazione
appena calcolata con I'equazione (3.1), che rapptada fugacita nella fase gas, ottenendo

quindi uno scostamento dalle condizioni di equidilmhe determina il trasferimento di materia.
La fugacita dell'acqua in fase liquidg,, € pari al prodottd,,, = x, [, [P;"(T), dove rispetto

allacquaxw € la sua frazione molare in fase liquidawee il suo coefficiente di attivita. Per
facilitare i calcoli in questa fase preliminareetdlgacita pud essere approssimata con la
“pressione di saturazione” della soluzione essitcahe dipende dalla temperatura e dalla
frazione ponderale di glicole o bromuro presente.

Cercando pertanto la miglior combinazione tempesaftazione ponderale di essiccante in
soluzione in ingresso all'assorbitore tale da asaie il gradiente di fugacita richiesto, ci si
accorge che il bromuro di litio non e in grado a@ggiungere una simile deumidificazione a
temperature ragionevoli. Infatti per il bromurolitio sono sempre necessarie temperature di
ingresso all'assorbitore o minori rispetto a queliecristallizzazione della soluzione oppure
troppo basse. Un esempio € la soluzione al 45% qralel in sale che richiede un
raffreddamento fino a circa -25 °C per ottener@damidificazione desiderata, valore che oltre
a comportare elevate spese energetiche, puo carsare problemi di tipo impiantistico.

Tale problema fortunatamente non si presenta pasllezione di glicole trietilenico. In questo
caso si nota infatti che sono molte di piu le cambioni temperatura-frazione ponderale che
permettono di realizzare la forza motrice neceasalio scambio di materia. La scelta della
soluzione igroscopica da utilizzare ricade quindi BEG, sebbene il suo impiego comporti
I'introduzione di un make-up nel sistema per consped le perdite dovute alla sua non
trascurabile volatilita in fase di rigeneraziondaeolonna di stripping.

E bene ricordare ancora una volta che in questaléaigacita del liquido & stata calcolata in
maniera approssimata; € opportuno quindi, una waapilati i bilanci di materia ed energia
per ciascuna apparecchiatura, verificare, in mamegorosa, che sia garantita la forza motrice

necessaria allo scambio di materia.
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3.2 Bilanci di materia ed energia totale
Prima di procedere con la stesura dei bilanci deneaed energia per ciascuna apparecchiatura
presente nel sistema di deumidificazione sceltopgortuno utilizzare i dati disponibili per

ricavare informazioni sulle condizioni operativd peocesso e facilitare cosi la compilazione
dei bilanci.

Per prima cosa € utile calcolare le frazioni poalileli vapore acqueo presente nell’aria pre e
post deumidificazione. Sono infatti note, come rigt in Tabella 3.1, solo le temperature di

rugiada e quindi, utilizzando I'equazione (3.1)dendo le pressioni di saturazione risultanti
per la pressione di riferiment®® (uguale a 7 barg), si ricavano le frazioni molggf?,...e
ponderaliws >, di H2O presenti in aria prima e dopo I'assorbimento sdode espressioni

(3.2) e (3.3) seguenti:

sat /1 abs
(T:>>.)
W?IS'I/OUtZ - P;i;mrlou (32)
abs g PM,,
\N\?v?ii/%ut = yvv,k?n/ out PM (33)
humid- air

dove:

PM,, = peso molecolare dell’#D ovvero 18.016 kg/kmole

PM = peso molecolare dell'aria umida [kg/kmolely=Pm , + (1-y,)PM

humid- air dry- air

PM = peso molecolare dell’aria = 29 kg/kmole

dry-air

y, = frazione molare di vapore acqueo in aria

Attraverso la seguente equazione (3.4) € possimie calcolare la portata molare da
deumidificare moltiplicando quella volumetrica imyresso, espressa inf/min FAD 20 °C,

con la concentrazione molare dell’aria alle corahzdi 20°C e 1 bar, supponendo essa sia una
miscela ideale:

P

h(?rk;s—airjn = vd?)?—sairin EIR DF EI'O_S (34)

dove:

-~ abs

Nay-airin = POrtata molare di aria secca in ingresso al ge@gkmoli/min]
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Vs = portata volumetrica di aria secca in ingressoratesso [rfimin]

dry-air,in
P = pressione in condizioni di FAD 20 °C = 1 bar = pa
[t
K [nole
T = temperatura in condizioni di FAD 20 °C = 293.15 K

R = costante universale dei gas = 8.

La portata ponderale di aria secca in ingresseogigssory,: ., » €spressa in kg/min, e quindi

ora facilmente ricavabile dal prodotto (3.5):
mgrl;s—air,in = ndark;fE airjin |:P'\/Idry—air (31)

In questo modo, utilizzando le frazioni ponderalivdpore acqueo ricavate con la (3.3), €
possibile determinare sia I'effettiva portata dagumida) entrante nell’assorbitorg” ¢ (ove

I'apice “G” indica fase gas entrante all’assorlefoche le portate ponderali di acqua presenti

in fase gas in ingresso ed in uscita all’assoreitor

s abs

.abs G _ nh —airjn

I (32
mia® = webs o (3:3)
m/avbs G — |,abs G abs (¢ (3 4)

,out W, out n :
Mabs = Mo~ Miout (3.5)

dove:

m2*> ¢ = portata ponderale di acqua nell’aria umida irréisgo all’assorbitore [kg/min]

w,in

m2>s ¢ = portata ponderale di acqua nell’aria essiccatssaita dall’assorbitore [kg/min]

w,out

m2™ = portata ponderale di acqua assorbita nell’asswebjkg/min]

'w,abs ™

Una procedura analoga e applicabile all’aria dpptng di cui sono note solo la temperatura

alla quale entra nel processo, la percentuale diitanrelativa presente e la sua pressione.

Dividendo infatti la pressione di saturazione daltjua nell'aria di strippingPs® (T "),

calcolata alla temperatura di ingresso allo scatoleaHX2 T."***" | per la pressione alla quale
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entra I'aria di strippingP!***" e moltiplicando poi tale rapporto per la frazictieumidita

relativa UR dell’aria di stripping in ingresso abpesso, e possibile calcolare la frazione molare

di vapore acqueo in essa presey@éﬁ*Str secondo I'espressione (3.10):

HX 2,str — Pviat(TmHXZ'Str) [WR

Yw,in Ron 2,str (3 . 6)

Da questa formula si ricava dapprima il peso mdéreodell’aria di stripping in ingresso al

processo e quindi la frazione ponderale di vapogei@o in essa presente’: > utilizzando la

Jin
(3.3).

E importante notare che le condizioni operativdtsaettate dai bilanci di materia ed energia
totale devono rispettare alcuni vincoli, che agsino in particolare che vi sia una forza motrice
sufficiente affinché gli scambi di materia alle tanidi assorbimento/stripping avvengano
correttamente. Specificamente, all’assorbitore, gygna cosa deve essere garantita la forza
motrice che permette il trasferimento dell’'umidii@l’aria umida alla soluzione igroscopica in
ogni sezione della colonna, specialmente nellacptica, ovvero in testa, dove la scelta della
frazione ponderale di TEG in soluzione e la suaptmatura in ingresso sono percio
determinanti. Per assicurare infatti lo scambimdieria & necessario che la fugacita dell’'acqua

in fase liquida sia minore rispetto quella in fgses, ovvero:
Xiim YW i ST )P, ST, )<y ool P (3.7)
Koot oot woue Toue I P Tl )<Y ynlP (3.8)
dove:

abs -

X, = frazione molare di acqua nella soluzione igrogmm ingresso all'assorbitore

PM 2
- \Nvavbli L EI L,in (39)
’ PM,,

vvj‘vf’iﬁ = frazione ponderale di acqua nella soluzione igpia in ingresso all’assorbitore
PMffi’,f: peso molecolare della soluzione in ingressosdbabitore [kg/kmole]
A (w o ST, Y = coefficiente di attivita dell’acqua in soluzioimeingresso all’assorbitore

P*(T.2** ") = pressione di saturazione dell’acqua in ingredi&saorbitore [bar]
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P¥*= pressione nell'assorbitore [bar]

abs

Xy = frazione molare di acqua nella soluzione igrogzm uscita dall’assorbitore

P M abs
Sur e e (3.10)

w

w2 L= frazione ponderale di acqua nella soluzione igwpia in uscita dall’assorbitore

w,out

PM2* = peso molecolare della soluzione in uscita dabasitore [kg/kmole]

Lout

bs
w,out

(w2 LT =4 = coefficiente di attivita dell’acqua in soluzioimeuscita dall’assorbitore

w,out? " out

P*(T.2>* ") = pressione di saturazione dell’acqua in uscitiadalorbitore [bar].

out

In particolare, il valore della frazione ponderdieTEG in ingresso all’assorbitore e la sua

temperatura devono essere tali da soddisfare ssfme (3.11).

Per quanto riguarda lo stripper, le temperatunegresso e in uscita della soluzione igroscopica
devono essere tali da consentire il trasferimentoateria dalla fase liquida a quella gassosa,
quindi la fugacita della prima fase deve esseregmag rispetto alla seconda. In particolare

devono essere valide le seguenti condizioni risfagttente in testa e in fondo alla colonna.

Xvsvt.zn |j/vsvt:n (W \i},ri’nL’ Tiitr’ L) |:Pv:at(-rinsu L) > yvxslt:)utDP . (3 11)
Xavout VarroulW wroue Toue ) P (Tou ) > Y ik P (3.12)

dove:

X, = frazione molare di acqua in soluzione in ingresifmstripper =x.,

S wih, Tt = coefficiente di attivita dell’acqua in soluzioimeingresso allo stripper

Ps(T.*" ") = pressione di saturazione dell'acqua in ingrediscstripper [bar]

Yoo = frazione molare di acqua nell’aria di strippimguiscita dallo stripper

Ps" = pressione dello stripper = 1 bar

str abs

Xyou = frazione molare di acqua in soluzione in uscétodstripper =x;,;>

weht Tsth) = coefficiente di attivita dell’acqua in soluzioimeuscita dallo stripper

tr (
w,out w,out? " out

P(T.5" ) = pressione di saturazione dell'acqua in uscitéodatipper [bar]

out

str

Yain = frazione molare di acqua nell’aria di strippimgmgresso allo stripper
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| risultati che si ottengono dalla soluzione déaibei di materia ed energia totale devono essere
tali da soddisfare le precedenti disuguaglianzaecpli) all’assorbitore e allo stripper. Nel
seguito vengono derivati e analizzati i bilancintiiteria ed energia in relazione a ciascuna

apparecchiatura dell'impianto in condizioni di statazionario.

3.2.1 Colonna di assorbimento

La colonna di assorbimento & schematizzata nejar&i3.2.

Aria essiccata Soluzione concentrata
. abs . abs
mdry—air,in mL=i"
abs,G —— — abs
T out v WrkG.in
. abs‘,(i ah.\',l‘
mw,aul \ Tin
. abs
mw,ahx
Aria umide Soluzione diluita
. abs . abs
m dry —air,in m L.out
§ | abs
T ?“’(' Qr — W 1E6.our
1
. abs.G abs,L
m:;n T(IMI

Figura 3.2. Schema a blocchi della colonna di assorbimento

Dal bilancio di materia dell'acqua si ottiene che:
n S (L wes ) = mite® mo{l- we) (3.13)

dove:

nf‘i’,f: portata ponderale di soluzione igroscopica imesgo all’assorbitore [kg/min]

~abs

... = portata ponderale di soluzione igroscopica intastall’assorbitore [kg/min]
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abs

Dal bilancio di materia in fase liquida si ottiecke M, = m*>+ m%,, e dal bilancio di

materia per il TEG la sua frazione ponderale iritastall'assorbitor@sys, , (assumendo che

il TEG e presente solo in fase liquida) risulta:

abs

bs n]. in EG in
EG, ou T (3- 14)
S e

Quindi la frazione ponderale di TEG in uscita écokdbile se vengono fissate la portata di
soluzione igroscopica alimentata all'assorbitola fazione ponderale di TEG in ingresso allo
stesso, essendo la portata dOHhota.

Il bilancio di energia totale, assumendo I'operaeiadiabatica, & rappresentato dalla seguente

equazione:
Héim +hiin = Hlow + Mo (3.15)
dove:
Hgblfl mde:ssalrln |:CP,dry— air( -Ii-nabS(jEQTn s e -Ir-ef + n’\l/ fﬁ (; t( -E abS ]1- — :Ef)+Avap( Ief)j|
(3.16)
=portata entalpica dell’aria umida in ingresso ab@arbitore [kJ/min]
TabsL
he = e I G (T, Wiy, OdT (3.17)

ref

= portata entalpica della soluzione igroscopica gresso all’assorbitore [kJ/min]

abs _ abs abs abs G_
HG out mdry— airjn P dry- alr( -l-OLIt C) I:Q -I;ut ref)

(3.18)
+m3vbc?u(t3[:ﬁ -Igﬁtb ? -IZJL?thSG Tref) A ref)]
= portata entalpica dell’aria essicéatascita dall’assorbitore [kJ/min]
T
s, = e, O J G (T, W2 o) AT (3.19)

= portata entalpica della soluzione igopsca in uscita dall’assorbitore [kJ/min]

T.2**¢ = temperatura dell’aria umida in ingresso all'abgore [°C]
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T2 ¢ = temperatura dell'aria essiccata in uscita dssicabitore [°C]

T2t = temperatura della soluzione igroscopica in isgoeall’assorbitore [°C]
T2+t = temperatura della soluzione igroscopica in astél'assorbitore [°C]
T, = temperatura di riferimento pari a 0 °C

Cr.ay-ar (T) = calore specifico a pressione costante dell'a&ea alla temp. T [kJ/KYC]

=28.94E1103+ 0.4140 18T+ 0.3101 *0T?- 1.985 1OT°3
PM

,conTin[°C] & (3.20)

dry—air
wa (T) = calore specifico a pressione costante dell’acqdiase gas alla temperatura T
[kJ/kgC]

_ 33.46010°+ 0.688 10T + 0.7604 TaT2- 3.593 ¥OT*®
PM

w

,conTin[°C] &3 (3.21)

C, (T, wqgs) = calore specifico a pressione costante del TE&@fhperatura T e alla frazione
ponderale di TEG [kJZ)]

Aao(T ) = calore latente di vaporizzazione dell'acqua tdraperatura di riferimento [kJ/kg]

B 52053]16 D(l_Tr 3.3199— 0.21M, + 0.2579%° con T = T
1000CPM,, I

*? (3.22)

critica

Assumendo CP,L('I;i?SL,vwaggyout):CP,L('I}ﬁb“,vvraé’;m) e possibile ricavare T2s‘

out

dall’'espressione (3.27) seguente ricavata dal tidedii energia totale:

H ab_s + h aps_ H abs
. abs — L’mabs L G’O:k;s (323)
I"nL,out L (-En ' V%EG in)

abs L
T, - Tref +

out

Tale temperatura non deve perd possedere un valoppot elevato tale da provocare
un’inversione della forza motrice in fondo alla@woha e dipende dalla portata di liquido in
ingresso. Quest’ultima, come e emerso nella (3d@)diziona anche la frazione ponderale di
TEG in uscita, la quale deve possedere un minimaealer assicurare lo scambio di materia
che si ottiene quando si € in condizioni di equitibchimico, espresso per I'acqua dalla
seguente equazione non lineare:
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b b. bs L h bsyL_ i
X\i,c?ut,max D/\A?,c?ut,maiw vj ,Sout,mefxT iu? )EPW ° T cins) - yw at,t:P (324)

in cui:

X aums— Massima frazione molare di acqua nella soluziogmscopica in uscita

. PMabS
dall'assorbitore =w2*s: ~ EG——ot (3.25)
o PM,,
W mimax= Massima frazione ponderale di acqua nella satezi@roscopica in uscita

dall’assorbitore

PM? = peso molecolare della soluzione in uscita daibalsitore [kg/kmole]

L,out
:xz?sut,max EPM w + (1_ X\il,)jut,max) DPM TEC (326)
PM;;= peso molecolare del TEG = 150.17 kg/kmole

s (w2t T 2 = coefficiente di attivita del’acqua in uscita Bassorbitore

w,out w,out,maxX ° out

Ps(T. 2" = pressione di saturazione dell’acqua in uscitiadalorbitore [bar]

out

Percio una volta ricavata la massima frazione p@teleli acqua che puo essere presente in
soluzione, e quindi quella minima di TEG, il valorelld portata ponderale di soluzione

igroscopica in ingresso aII’assorbitdxﬁ%sG,mdovra essere maggiore di quello ricavabile dal

seguente bilancio di materia relativo al glicole:

r-n:bs DNabs

- abs bs _ [ x.abs .- abs abs o~abs _ ,abs TEG oummin

n"Lin,min EG,in — ( ”l in,min + I’T\l/,abs) DV\{'EC-;' outmin = m inmin — bs _ \,,abs (327)
EG,in VVTEG outmin

3.2.2 Cooler 1

Per portare la soluzione igroscopica alla tempematstabilita per il suo ingresso

nell’assorbitore, & necessario I'utilizzo del cadle
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q'i‘/
T?vl’]’ Tab,x‘,L
HX 3 =\J h »| Assorbitore
abs abs

men men

Figura 3.3.Schema a blocchi del cooler 1 per raffreddare llusi@ne igroscopica in

ingresso all'assorbitore

Analizzando il bilancio di energia totale, scelacbnvenzione per la quale il calore che viene
immesso nel sistema ha segno positivo e assunta géemmento la temperatura di 0 °C, la

portata termica scambiata e pari a:

¢ = e - S, (3.28)

— "L,in

Dove:

(“'= portata termica scambiata dal sistema con ilezxab[kJ/min]
Tt

e =i 0f G (T wi,)OdT (3.29)
T

ref

= portata entalpica della soluzione igroscam ingresso al cooler 1 [kJ/min]

T = temperatura della soluzione igroscopica in isgoeal cooler 1 [°C]

Assumendo che il calore specifico del TEG non variifigresso e uscita al coolerT5*- &

calcolabile tramite I'equazione (3.34), assumendterla potenza termica scambiata e le

proprieta della soluzione all'ingresso dell’asstwt®:

TCl,L _T + f,tl)l’?_qa 3 30)
in = ref rh'a:lbs (Tabs L bs ) ( '
Jin L in ' EG,in

3.2.3 Scambiatore di calore liquido-liquido HX 3

Nello scambiatore di calore HX3 (Figura 3.4) sugh il calore della soluzione liquida calda

in uscita dallo stripper per riscaldare quella i@d¢he deve essere rigenerata.
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Come in tutti gli scambiatori in esame non avverggecambi di materia, per cui € sufficiente

risolvere il bilancio di energia totale in condizi@diabatiche che per 'HX3 e dato da:

hlitz)sut + hl_s,tc:ut = h:%(ﬁt"' h_ﬂm (331)
con:
T Tt
W = M5 0[ G (T, Wi, 0dT= nf20[ G ( T 2,)0 dT (3.32)
Tref Tref
= portata entalpica della soluzione igopsca in uscita dallo stripper [kJ/min]
T
Wi =M% 0 [ G (T, WEe ) OdT (3.33)
T,

ref

= portata entalpica della soluzione diluita in tesdallo scambiatore HX 3 [kJ/min]

Tt = temperatura della soluzione igroscopica in asd#llo stripper [°C]

T.M3t = temperatura della soluzione igroscopica in astitlo scambiatore HX 3 [°C]
Cooler 1
abs,L HX3,L
. T()HI Tout
Assorbitore - > HX 1
. abs . abs
L,out mL,out

Stripper

Figura 3.4.Schema a blocchi dello scambiatore di calore HX3
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In questo caso, poiché la differenza di temperalucdascuna delle due correnti di liquido tra
entrata e uscita dallo scambiatore pud esserariteynon € opportuno assumere che il calore
specifico del glicole resti costante durante londo@ termico in quanto, come si nota dalla
figura 2.10 nel paragrafo 2.3.2, il calore speoifatimenta in maniera non trascurabile con la
temperatura.

Riferendosi all’equazione per il calcolo del calgpecifico del TEG (2.22) e alle espressioni
(2.23) e (2.24) per la determinazione dei suoi faehti A e B (il coefficiente C viene

trascurato), T™*" si ricava risolvendo I'equazione di secondo graziie si ottiene

out

dall’espressione (3.38) seguente:

abs str a abs str C
-I-HX3 L — T hL out hL out hl_,m T ,out h, out h,m (3 34)
out ref abs -I-HX3 L bs re abs A B:’ HX ’
I"nl_ out ,L out ! EG ou L ou

3.2.4 Scambiatore di calore gas-liquido HX 1

Per portare la soluzione igroscopica alla tempesatecessaria per la sua rigenerazione nello
stripper, si utilizza lo scambiatore gas-liquido HiX cui si sfrutta I'energia termica dell’aria
umida calda in ingresso al processo (Figura 3.6).

Compressorg

o abs compr,G
mdry—air,in TOut

. abs,G

w,in

HX3,L

Tout

. abs

m L,out

str,L
T in
»
. abs

m L,out

HX 3 Stripper

Figura 3.6. Schema a blocchi dello scambiatore di calore HX1
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Il bilancio di energia totale relativo a tale apgarhiatura é I'equazione seguente:

h + HEGR = hel + Hel (3.35)
dove:
Hg,)cr:ft)r = mdar?:air,in |:CF',dry— air( -Iznlftompr C) [G -I_ouctom';]r & Tref) + (3 36)
gt O, (T Y o™ & T) + 4o T | |
= portata entalpica dell'aria umidaustita dal compressore [kJ/min]
Tir?tr,L
e, =% 0 G (T, Wik ) 0dT (3.37)
Tref
= portata entalpica della soluzione igrgsca in ingresso allo stripper [kJ/min]
Hg,)c()it = mgg’S_ airjn [CP dry-air ( Toﬂiq' G) I:G -Igll,l-:XL c- -l:ef) +
(3.38)

R G, (T ) H Tlt™ o= To) 4 T |

= portata entalpica dell’aria umida ircites dallo scambiatore HX 1 [kJ/min]

Tcomr G = temperatura dell’aria umida in uscita dal corspoge [°C]

out

Tt = temperatura della soluzione igroscopica in isgoeallo stripper [°C]

TM1C = temperatura dell’aria umida in uscita dallo sbatore HX 1 [°C]

out

Assumendo che il calore specifico dell’aria umidaanga costante durante lo scambio termico,

T™X1¢ dal bilancio di energia risulta:

out

compr HXL _ jastr _ nqabs
THXl,G =T + HG,out + hL,in Jin rnw in mvap( Tref)
out  ref . abs Tcomprc)+ : ab,sﬁ G compr)}
rThry—air,in [CRdry— air( out rT‘]N,in CPV\K -Ic:ut

(3.39)

3.2.5 Cooler 2
Per raffreddare l'aria umida alla temperatura $tabin ingresso all'assorbitore viene
impiegato il cooler 2 la cui portata termica, espeein kJ/min, € una delle variabili controllabili

ad impianto funzionante.
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T(‘2’G abs,L

in Tin .

HX 2 > »| Assorbitore
abs . abs,G U abs . abs,G

m dry —air,in’ m w,in m dry —air,in’ m w,in

Figura 3.6. Schema a blocchi del cooler 2 per raffreddare Banimida in ingresso

all’assorbitore

L'unica incognita pertanto € la temperatura in @sgo al cooler Z,°*° e per conoscerne il

valore bisogna dapprima ricavare la portata ertalpiell'ariaH g%, , espressa anch’essa in

kJ/min, attraverso il bilancio di energia seguente:

Hei =Han—-9“ (3.40)
con:
HSn =18 i (o gy i T2 ) T2 = T )+ 1D G5 T 90 7°- 1) +Avaf T
(3.41)

In questo modo, assumendo sia per I'aria seccpahiéacqua che il valore del calore specifico
rimanga costante e che le loro temperature norssaio significative variazioni durante il

raffreddamento al coolet,<*risulta allora:

-I-incz,G =T, + g H((S:,?n _r‘r}?),t:ilizmvap(zref) _ -
nﬂﬁ‘rys—airjn ,dry—air(-l(-)ut ’ )+ nﬁl?\ ECF’\/\K -Iz;ut ’ (.j

(3.42)

3.2.6 Scambiatore di calore gas-gas HX 2

Nello scambiatore di calore HX2 si incontrano le @orrenti di aria presenti nel processo; in
esso la prima corrente umida e calda riscaldaal'dristripping per la rigenerazione del TEG.
Il bilancio di energia totale in condizioni adiaiche risulta nella seguente equazione:

HX 2 HX1 _ str Cc2
HG,in + HG,out =H G,in+ H G in

(3.43)
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dove:

HEY = M0 oy (T ) T2 T ) +

+m;c\,/trm6 I:ECP Tsz G THXZ,G )+/]vap( ref)}
= portata entalpica dell’aria di stripping in ingse allo scambiatore HX2 [kJ/min]

HE = MG arin oy (1) T = T )+ 1EG°T G B9 7 R+ Al )]
(3.45)

(3.44)

= portata entalpica dell’aria di stripping in ingresslo stripper [kJ/min]

My _arn = POrtata ponderale di aria secca di strippingrfkg] = m;"¢ [ﬁl Wi G) (3.46)
w;> = frazione ponderale di vapore acqueo nell'ariatdpping

rrﬁv"mG: portata ponderale di vapore acqueo presenteanallti stripping in ingresso allo
stripper [kg/min] =riy"® O ¢ (3.47)

T."*2¢ = temperatura dell’aria di stripping in ingres$lo acambiatore HX 2 [°C]

T3¢ = temperatura dell'aria di stripping in ingresdlo atripper [°C]

HX 1

o abs THXI,(}
m dry —air,in out

. abs,G

w,in

HX2,G

Tin
str . str,G

mdry —air,in’ m, Jin

str,G
T.
»| Stripper

. St . str,G

m dry —air,in’ m w,in

Cooler 2

Figura 3.7.Schema a blocchi dello scambiatore di calore HX2
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Assumendo che il calore specifico dell’aria di gorng rimanga costante durante |l
riscaldamento, la sua temperatura in ingresscs#iipper € pari a:

H HX2 + H HX1 _ H gzm_ mStrjm VaF(T ref)

tr,G G,in G,out win
T o =T

+
rEf rhjgl—air,in E(;D,dry—air(-l;:xz’e‘) + n’\f/trlnel:lcfw(-rﬁxz

(3.48)

3.2.7 Colonna di stripping
Nella colonna di stripping I'aria inviata stripparhidita presente nella soluzione igroscopica

rigenerandola (Figura 3.8).

Soluzione diluita Aria di stripping umida
. abs . SIr
m L,out _ m dry—air in
abs i . str,G
WTI:'G,out l m w,out
str,L str,G
Tin T()ut

Soluzione concentrata

abs

.

abs

m w,abs

I

Aria di stripping essiccata

str

mi . T m dry—air in
abs < . sr,G
Wis6.in n..in
str L str,G
T()ut T”’

Figura 3.8. Schema a blocchi della colonna di stripping

La frazione ponderale di vapore acqueo presentameldi stripping w"¢ in uscita dallo

stripper una volta rigenerata la soluzione, & atawalla sua definizione e dal bilancio di

w,out

materia relativo all’HO in fase gas in condizioni stazionarie, assumérdcurabile la quantita

di glicole che viene strippata dall’aria di stripgi

tr < str,G - abs = str G
tr,G — mass ,0,0ut — I"rl/v,in + I’ra,abs — n'tlout (3 49)
w,out tr - Str . St G . S . . G '
mass iayo; ,out rﬁy— air,in + ,in + rjﬁabs rjif air in+ ut
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dove:

rrﬁv“oﬁ’t = portata ponderale di vapore acqueo presentanalli stripping in uscita dallo stripper

[kg/min]

Il bilancio di energia totale, in condizioni adidicae, allo stripper € riportato nell’'espressione
(3.54) seguente e pud essere usato per calcolamapeeratura in uscita dallo stripper dell’aria.
Hein + 1 = Heou * Mo (3.50)

La portata entalpica dell’aria di stripping in iladallo stripper [kJ/min] é data da:

H étrout = mztrry— air,in |:(:P,dry— air ( TOSL:{ G) [q TOSJ[ - ref troﬁtl:ﬁ CF? -I;SJ[ -II)SJ{ e~ -‘;f) + A va;:( Tef):|
(3.51)

in cuiT>""® rappresenta la temperatura dell’aria di strippimgscita dalla colonna [°C].

out
str G

Assumendo che il calore specifico dell’aria rimamgatante all’interno della colonn

risulta allora dal bilancio di energia pari a:
str str str str, G
HG in + hL,in - mN out D;lvap(-l- ref)

,out

Tstr G T
out FEf str Str, G tr G str
rndw air,in |:(;D,dry—alr T out D@V\KT

(3.52)

E infine possibile calcolare anche la minima portttia di stripping necessaria per rigenerare
la soluzione igroscopica per ottenere la compose&idettata dall’equilibrio chimico per
'acqua in testa allo stripper, a temperatura epasizione di liquido fissate.

La frazione molare massima di vapore acquygq, ... che puo essere presente nell’aria di

stripping e quella definita dalla seguente relagidnequilibrio:

str str (T str, L EG OUt) EPsa( -I-nst,r

str —_ |n w in
yw out,max — Pstr

(3.53)

in cui:
x;, = frazione molare di acqua nella soluzione igrosmom ingresso allo stripper

(T Wee o) = coefficiente di attivita dell'acqua alla tempenat e alla frazione

ponderale di glicole in ingresso allo stripper
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Ps(T.*" ") = pressione di saturazione dell'acqua alla tempeaadi ingresso della soluzione

igroscopica nello stripper [bar]

Nota la frazione molare, quella ponderale e faailf@ericavabile attraverso I'espressione

sottostante:
Wstr,G _ y\ilt,rout,max EPM w 3 54
w,out,max ~ . str tr ( . )
yw,out,max [PMW + (1_ W,out,max) [(PM dry- air

Rielaborando la (3.53) € possibile infine calcolmeminima portata ponderale di aria di

=~ Str

stripping seccary;_., .,essendo questa associata alla massima fraziomejuk asecondo la

seguente equazione:

. str,G ~abs tr G i~Stt G_ o abs ir G
o Str _ n’1/\1,in + I’Tﬁ,abs V\ﬁ,out,maxljn’sv in n\f,ab Qut ,ma
n’hry—air,min - Vvstr,G

W,out, max

(3.55)

3.2.8 Make-up di TEG

Un’importante grandezza che deve essere stimadgpertata di glicole che viene trascinato
fuori dall’'apparecchiatura dall’aria di strippinggeindi la necessaria portata di make-up per
reintegrare il TEG.

In virtu della sua non trascurabile tensione diorapnfatti, una parte del TEG nello stripper
tende ad evaporare e ad uscire cosi con l'ariaigpgg rendendo quindi necessario un make-
up prima del suo riutilizzo nell’assorbitore. Pénmare la frazione molare di glicole strippata
in aria si puo applicare I'equazione che regolguigbrio liquido-vapore del TEG (approccio
v-¢) secondo cui:

str str str, L bs sat st str
Str _ XTEG,in TEGin (Tin ! VV?FEG ou) |:I:)TEGn K -Ii-n ') 3 56
yTEG, out — Pstr ( . )

dove:

str —

Yrec,ou— frazione molare di TEG presente nell'aria di gtimg in uscita dallo stripper

str

Xfes.in = frazione molare di TEG presente nella soluziomesigopica in ingresso allo stripper
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e (Tt wige )= coefficiente di attivita del TEG alla temperaturaaka frazione
ponderale del glicole in ingresso allo stripper
Rien (T°h) = pressione di saturazione del TEG puro alla tenyperadi ingresso nello

stripper della soluzione igroscopica [bar]

2022.898

74725 E
40 TS 152.573& 336-33(;2 ©) (3.57)

La frazione ponderale di glicole in uscita dallopgier puo essere calcolata dalla frazione

molare tramite I'espressione (3.62):

r str E] PM
ItEé(,;out = yTtEG out PM sIrEG (358)
air ,out

in cui:
wﬁ‘éé’out: frazione ponderale di TEG presente nell’aria dpptng in uscita dallo stripper

PM2' = peso molecolare dell'aria di stripping in usdtllo stripper [kg/kmole]

airout

ZY$EG, out (PM gt (1~ ys;rEG od (PM o

humid a

(3.59)

La portata ponderale di make up necessaflE* **, espressa in [kg/min], € calcolata attraverso
il bilancio di materia del TEG applicato all'interogeesso, assumendo che l'unica portata in
uscita di TEG dal processo sia allo stripper:

Mige = My o VG o (3.60)
dove:

s~ Str

M, ., = Portata ponderale di aria in uscita dallo strifgg/min]

Va sottolineato che la stima della portata di magee stata basata, in via cautelativa, sulla
condizione di equilibrio chimico (nonostante fradige fasi liquida e vapore chiaramente non
sussistono le condizioni di equilibrio termico eirsito). E ragionevole assumere che la
frazione di glicole nell'aria di stripping in usaitsia in realta inferiore al valore stimato

all'equilibrio.
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3.3 Analisi dei gradi di liberta
Dal conteggio delle equazioni di bilancio linearteemdipendenti elencate in questo capitolo
e sottraendo il numero di equazioni indipendenfiedaariabili incognite, si ottiene il numero
di gradi di liberta nel processo analizzato, chelta essere uguale a 9. In particolare, le vdriabi
selezionate per saturare i gradi di liberta sorsefgpienti:

» latemperatura in ingresso all’assorbitore dellazone igroscopica;

» la frazione ponderale di TEG nella soluzione igrogmm ingresso all’assorbitore;

* latemperatura dell’aria essiccata in uscita dsdicabitore;

» latemperatura della soluzione igroscopica in isgoeallo stripper;

* latemperatura della soluzione igroscopica in ast4lo stripper;

* |a portata termica scambiata nel cooler 1,

* |a portata termica scambiata nel cooler 2;

* la portata ponderale di soluzione igroscopica grésso all'assorbitore;

« la portata ponderale di aria di stripping in ing@allo scambiatore HX2.

Tali variabili sono indicate in rosso e in blu ndigura 3.9.

Il dimensionamento delle singole apparecchiaturd’irdpianto (assorbitore, stripper,

scambiatori di calore) e trattato nel capitolo ifiteoduce ulteriori vincoli riducendo i gradi di

liberta a 4; le variabili che rappresentano i grddiliberta dell'impianto a seguito del

dimensionamento delle apparecchiature sono indindtegura 3.9 in rosso e sono le variabili

controllabili in fase di esercizio.
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o Make up TEG Aria umida

i I
- abs l

L,in

abs G T abs,L
7:)111 abs T.\'I/”,/,
wViEG. in in
Colonpaﬁd. Colonna di
assorbimentp 4’@9_, ny stripping

i str, L A
Soluzione concentre Tom

Soluzione diluit:

& STY
dry—air,in

Figura 3.9. Layout del processd’ ar deumidificante utilizzat@uwi sono state evidenziate le
variabili utilizzate per saturare i gradi di libeit

3.4 Risultati

Sono state svolte delle simulazioni numeriche igetvere i bilanci di materia ed energia totale
presentati nella sezione 3.2, utilizzando i dafiabella 3.1, in particolare garantendo il livello
di deumidificazione richiesta (temperatura di desinpuguale a -30 °C) e garantendo altresi
una sufficiente forza motrice per lo scambio dienatin testa e in fondo sia all'assorbitore che
allo stripper (equazioni 3.11, 3.12, 3.15, 3.16).

L’obiettivo di tali simulazioni e stato di individue delle condizioni operative, ovvero di valori
delle variabili che rappresentano i 9 gradi didibelel processo, che permettano all'impianto
di raggiungere specifiche prestazioni, ovvero ¢heake-up richiesto dalla deumidificazione
fosse ridotto (attorno a 3 kg/giorno di glicoleflee la potenza termica scambiata al cooler 1
fosse bassa (possibilmente attorno a 30 kW).

Inoltre, alcune condizioni operative sono statdtecgecondo valutazioni “ragionevoli”; per
esempio, nel fissare un valore per la temperatutescita del gas all'assorbitore, si & valutato

che la variazione di temperatura della fase gastalino dell’assorbitore sia piccola (attorno a
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1 °C), mentre una variazione di temperatura pavahte riguardi la fase liquida, che “assorbe”
la maggior parte di calore latente di condensaziteh@apore d’acqua. Queste assunzioni sono
successivamente corroborate dalle valutazioni tép@mel Capitolo 6.

Le simulazioni numeriche sono state svolte anzituitriferimento ad aria di stripping a 20 °C
e con un’'umidita relativa UR uguale al 25%; tathglazioni hanno portato all’individuazione
di condizioni operative tali da garantire il sodd@mento dei criteri menzionati e sono

riportate in Tabella 3.2.

Tabella 3.2.Condizioni operative (relative ai 9 gradi di libéjte risultati dalla risoluzione
dei bilanci di materia ed energia (aria di stripgira 20 °C e con UR=25%)

Condizioni operative

Portata ponderale di aria di stripping 5 kg/min
Portata ponderale di soluzione igroscopica 40 kg/mi
Potenza termica scambiata nel cooler 1 30 kw
Potenza termica scambiata nel cooler 2 16.3 kW
Temperatura della soluzione in ingresso all'assorei 0°C
Frazione ponderale di glicole in ingresso all’abgore 0.985
Temperatura aria essiccata in uscita dall'assasbito 36 °C
Temperatura della soluzione in ingresso allo s&ipp 80 °C
Temperatura della soluzione in uscita dallo stnippe 77.2°C
Risultati dei bilanci
Frazione ponderale di glicole in uscita dall'assorie 0.982
Frazione ponderale di vapore acqueo nell’aria gitaiglallo stripper 0.027
Temperatura della soluzione in uscita dall’assorbit 3.39°C
Temperatura della soluzione in ingresso al cooler 1 21.96 °C
Temperatura della soluzione in uscita da HX3 586
Temperatura dell’aria umida in uscita da HX1 7064
Temperatura dell’aria umida in ingresso al cooler 2 69.50 °C
Temperatura dell’aria in ingresso allo stripper 476°C
Temperatura dell’aria in uscita dallo stripper Yo S 3
Make-up di glicole 2.61 kg/giorno

Si e successivamente svolto uno studio parametecstimare I'effetto dell’umidita relativa

dell’aria di stripping sulla portata di make-upgdlicole, i cui risultati sono riportati in Tabella

3.3.
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Tabella 3.3 Effetto dell’'umidita dell’aria di stripping sul nka-up di TEG

Umidita relativa dell’aria di Portata di aria di stripping Make up di TEG necessario
stripping [%] necessaria [kg/min] [kg/giorno]
25 5 2.61
30 55 2.86
40 6 3.11
50 8 414
60 9 4.65
70 10 5.16
80 11 5.67

Come ¢ intuibile, se 'umidita dell’aria di stripygj aumenta, & necessario aumentare la portata
di aria di stripping per poter rigenerare la sabma. Questo provoca un aumento delle perdite
di TEG e del make-up, come ben si nota dall’equaz{Br&5).

Per favorire la rigenerazione della soluzione ermhrrre al minimo le perdite di glicole é
opportuno quindi che I'aria di stripping in ingressia piu secca possibile e quindi potrebbe
essere considerato I'utilizzo di un condensatordara I'umidita contenuta nell’aria utilizzata
nello stripper, che viene prelevata dall’'ambiergtemo, sia ritenuta eccessiva.

Si é infine valutata la quantita di glicole cherpbbe uscire dall’assorbitore con I'aria essiccata.
Imponendo, in via conservativa, la condizione duikdgrio chimico per il TEG in testa
all'assorbitore, si riesce a stimare quanto glicoéne strippato dall’aria essiccata, in termini
di frazione molare di glicole. Dividendo la portgganderale di TEG che si ricava per quella
volumetrica dell’aria essiccata, si stimano circéalg/Nm>ariadi glicole, valore inferiore ai 30
ug/Nm?imposti dalla 1ISO 8573-1:2010.
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Dimensionamento e product design

dellimpianto di deumidificazione

L’obiettivo di questo capitolo e di ricavare le d@insioni delle colonne di assorbimento e
stripping utilizzando modelli presenti in lettenstuPer ciascuna di esse viene calcolato prima
il diametro e poi l'altezza del riempimento necessper raggiungere le specifiche richieste.
Nell’analisi viene posta inoltre particolare attieme ai criteri di bagnabilita da rispettare per
assicurare un corretto funzionamento delle colenna omogeneo scambio di materia al loro
interno.

Infine, vengono proposti i risultati del productsdg dell'impianto di deumidificazione

complessivo.

4.1 | corpi di riempimento per le colonne di assdaimento/stripping
Il processo di deumidificazione utilizzato presuppd'utilizzo di colonne a riempimento, in
quanto, rispetto quelle a piatti per il caso innesaassicurano uno scambio di materia piu
efficiente, minori perdite di carico per la fasesg@asa e riducono i trascinamenti di liquido.
La scelta su quale tipologia di riempimento usargeca&duta sui riempimenti alla rinfusa in
guanto assicurano prestazioni soddisfacenti inzi@ti@ al processo studiato e soprattutto
presentano costi inferiori rispetto ai riempimesttutturati.
Analizzando le varie opportunita che si trovanoammercio, si nota che i materiali di cui sono
costituiti i iempimenti sono principalmente tre:

» Ceramica

* Metallo

» Plastica, soprattutto polipropilene

Sebbene la soluzione igroscopica di glicole norcgreosiva, per evitare I'eventuale sorgere di
tale problema si € preferito non utilizzare il nletad e stata scartata anche la plastica perché

meno resistente alle relativamente elevate temyrerat fase di rigenerazion#y,
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Pertanto sono stati scelti quelli in ceramica péiabn presentano alcuno dei problemi citati,
ed in particolare come forma sono state sceltelle di tipo Berl, riportate nella Figura 4.1, in
quanto garantiscono rispetto agli anelli, a patitéimensione nominale, una maggiore area

specifica.

Figura 4.1. Sella di Berl in ceramica)

| riempimenti scelti per le due colonne sono riptirton tutte le loro proprieta nelle Tabelle
4.1 e 4.2, in cui si nota che, per questioni legdlge bagnabilita che vengono descritte nella
sezione 4.3, nell'assorbitore vengono utilizzatdeseon dimensione nominale maggiore
rispetto allo stripper. Cio implica una minore aspecifica, e quindi un peggiore scambio di

materia, ma una piu facile e omogenea bagnabilita.

Tabella 4.1 Proprieta dei riempimenti scelti per la colonnaadisorbimento'f)

Colonna di assorbimento

] Dimensione Elementi| Massa Area specifica .
Tipo _ £ C; [m1]
nominale [mm] [N/m?3] [kg/m?] [mZm?3]
Selle Berl in
) 38 22800 640 150 0.71 215
ceramica

Tabella 4.2 Proprieta dei riempimenti scelti per la colonnastiipping ¢°)
Colonna di stripping

] Dimensione Elementi| Massa Area specifica »
Tipo _ £ C, [mY
nominale [mm] [N/m?3] [kg/m?] [mZm?3]
Selle Berl in
25 77000 720 250 0.68 360

ceramica
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4.2 Calcolo del diametro delle colonne

La procedura per il calcolo del diametro di unaonok a riempimento € analoga sia per
I'assorbimento che per lo stripping; l'unica cod®e de differenzia, oltre chiaramente alle
condizioni operative, € la sezione piu critica silftasare il dimensionamento in quanto nel
caso dell’'assorbimento si registrano le portategb@vate in fondo alla colonna dove sia la
soluzione che I'aria sono piu ricche di umidita tmemper lo stripper € la testa la sezione dove
e richiesto un diametro maggiore. Le formule riptetin questa sezione dunque possono essere
utilizzate per ciascuna delle due apparecchiature.

Il modello preso come riferimento & quello di Belke Fair {°) e prevede come prima cosa il

calcolo del parametro di flusso adimensiorigledefinito come:
Fo=s [P (4.1)
G\ n

L = portata ponderale di soluzione igroscopica [kglmi

dove:

G = portata ponderale di aria [kg/min]
O = densita dell’aria [kg/f

P
dry-air GRE

P = pressione dell'aria [atm]

- pM (4.2)

3
R = costante universale dei gas = 0.0SM
K [kmole

T = temperatura dell’aria [K]

P, = densita della soluzione igroscopica [kéym

In questo modo € possibile ricavare il paramegtrahe permette a sua volta la determinazione
della variabile di floodingK, secondo le espressioni seguenti e i cui valoricdefficienti

sono riportati in tabella 4.3:
X =2+log, (F,) (4.3)

Ki :eXD(Za D(IJ (4.4)
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Tabella 4.3 Valori dei coefficienti del’equazione (4.4%)

3 -1.51633
a 0.042546
a, -0.250626
a, -0.248388
a, 0.0456585

Noto il valore diK, , il flusso ponderale in condizioni di floodirtéfI , espresso in kg/mim?,

e cosi calcolabile tramite I'equazione (4.5):

G, = K, 9P P [60 (4.5)
C, Wu I 4,) " p.! o)

in cui:

g= accelerazione di gravita = 9.81 f/s

C, = parametro del riempimento utilizzato fin

M, = viscosita della soluzione igroscopica [cPoise]
M, = viscosita dell’'acqua a 20 °C = 1 cPoise

0,,= densita dell’'acqua a 20 °C = 1000 kg/m

Si e deciso in maniera cautelativa di operare @ E6petto alle condizioni di flooding e quindi,

dividendo la portata ponderale di aria in esamel flesso éﬂ appena trovato, opportunamente

corretto con la percentuale a cui si e decisowdirre, si calcola dapprima I'area della colonna

Aomar €SPressa in fme quindi il suo diametr®,,,,,,..:
G

Dcolonna = % (47)
\ T

A:olonna = (46)
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E doveroso sottolineare che il diametro risultardéiad(4.7) deve essere arrotondato alla
dimensione piu vicina che si trova in commercide € possibile fabbricare in quanto non tutte
le misure sono disponibili. Viene quindi ricalcadtarea della colonna e verificato che la
percentuale di flooding non sia troppo elevata.

Il valore di K, puo essere determinato anche graficamente utilizzdmiagramma di Eckert

sottostante che, parametrico nelle perdite di oagpresse in mm/m, riporta in ascissa il

parametro di flussd-, e in ordinata il valore dK .

Flg
Figura 4.2. Diagramma di Eckert per riempimenti alla rinfus8) (

Calcolato quindiF_, il valore di K, e dato dall’ordinata del punto di incontro traclarva

-
parametrica di flooding e la verticale passantefgrper trovare il diametro della colonna si

procede poi in modo analogo a quanto fatto sopra.

Tale diagramma permette un calcolo piu veloce d@lmpatrok ma anche meno preciso; inoltre

non e possibile in questo modo rendere tali opemzautomatiche implementandole per

esempio in un codice Matlab, motivo per cui si&gnito il primo approccio.

Poiché il grafico & parametrico nelle perdite diaa € possibile ottenere una loro stima, dopo

aver calcolato il valore dK e averlo unito con la verticale passante Rer
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G (/1) ol p)
9Lps L,

K (4.8)

dove:

A

G = flusso ponderale di aria [kg/min?] =

olonna

Per una quantificazione delle perdite di carid®/Z piu precisa, si puo ricorrere alle

espressioni analitiche seguenti che stanno alla elsdiagramma di Eckert:

K =10" [ex;{iz% [ D(i] (4.9)

i=0 j=0

q=2-log, (83.3)+ Iog{%) (4.10)
i cui coefficienti hanno i seguenti valotP):
Coo=1.3883; €1=-0.04795; ¢>=-0.08628;

C1,0=4.25883; €1=0.71369; ¢.=-0.62510;
C2,0=-0.75140; £1=-0.25461; £.=0.17193;

Le perdite di caricdAP/Z sono calcolabili dalla (4.10), dopo aver deterrfwrinserito in tale
espressione il valore della variabdeottenuto risolvendo I'equazione non lineare (4F®jiché

quelle appena trovate sono espresse per unitangihdézza, quelle totali saranno quantificate
una volta determinata l'altezza della colonna.

| diametri delle colonne e le relative perdite drico sono stati calcolati in riferimento alle
condizioni operative nominali individuate nel cabit 3 e presentate in Tabella 3.2 e i risultati
numerici ottenuti sono riportati nella Tabella 4.4.

Tabella 4.4 Valori stimati del diametro e delle perdite di cariper le due colonne

Colonna di assorbimento Colonna di stripping

Diametro [cm] a7 38
AP/Z [mmHO/m] 25.32 22.97
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Il riempimento della colonna di stripping non etstacelto uguale rispetto a quello della
colonna di assorbimento, oltre che come gia acderpex questioni legate alla bagnabilita,
anche per rispettare un suggerimento costruttRygeér il quale il rapporto tra diametro della
colonna e dimensione nominale del riempimento g@asibilmente essere maggiore di 10. In
guesto modo si evita che il liquido, nell’'attravemes le selle all'interno della torre, tenda a
migrare verso la periferia e che il gas passi neidate centrale con il conseguente

peggioramento del contatto tra le due fasi.

4.3 Verifica della bagnatura minima

Le dimensioni del riempimento devono essere talisdddisfare una serie di criteri che
permettono di ottenere una omogenea bagnabilité detsso in modo che lo scambio di
materia possa avvenire in maniera efficace senZartaazione di canali preferenziali che
causerebbero una perdita di prestazioni e uno spieciempimento perché, quando non
bagnato, e inutile all'interno della colonna.

Esistono piu criteri per valutare il livello di bagguilita, alcuni molto stringenti altri meno. Il
primo che & stato valutato & quello proposto dariglerJackson'f), i quali consigliano che la
wetting rate abbia un valore minimo pari a 0.08(ham>m™). Tale limite pero, poiché vale
soprattutto per anelli Raschig, non si adatta mallitaso in esame.

Un criterio meno stringente & stato suggerito dste€it®), che fa riferimento ai valori forniti

dalla societa Glitsch, per il quale il flusso voletmico di liquido minimov, ..., espresso in

m3/(h-m?), & uguale a:

1/2
Uy = 0.5562%0] (4.12)

in cui 0.5 e il coefficiente da usare quando ilenaie del iempimento € ceramica non smaltata
e ae la sua area specifica.

Infine l'ultima norma presa in considerazione € liguproposta dalla societa tedesca VFF,
azienda leader nel settore, che consiglia per umagenea bagnabilita un flusso volumetrico
minimov, .. paria 10 niYh-m?, valore piul stringente rispetto al caso appentatme, in quanto
tale, preso come riferimento.

Con le condizioni operative individuate nel captgrecedente (Tabella 3.2) e i corpi di

riempimento selezionati (sezione 4.1) nelle seziinicritiche delle colonne dove circolano le
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portate di liquido inferiori, la testa per l'assidoe e il fondo per lo stripper, il flusso
volumetrico & rispettivamente di 12.1%mm? nella prima 19.8 fth-m? nella seconda,

rispettando cosi il criterio di bagnabilita adattat

4.4 Altezza delle colonne

Il calcolo dell’altezza delle colonne e stato swaltilizzando un metodo accurato che calcola
le composizioni all'interfaccia delle fasi liquigagassosa per ogni sezione delle colonne, senza
imporre alcuna assunzione circa il grado di corregrdne di HO nelle fasi liquida e gassosa.

Il modello assunto & non isotermo con temperativerse tra le due fasi e considera profili
lineari di temperatura rispetto alla frazione melan fase liquida. Inoltre la temperatura
all'interfaccia e stata assunta pari a quella dalazione liquida.

Per il calcolo dell’altezza delle colonne presemgil’impianto innanzitutto € richiesta una
relazione che permetta di stimare i coefficiensclhmbio di materia.

Uno dei modelli piu accurati presenti in letteratarche si adattano al caso in esame e quello
proposto da Onda et at®¢), il quale consente di stimare i coefficienti dambio di materia

sia in fase gas che in fase liquida a partire dedlzione di superficie specifica del riempimento
effettivamente bagnata dalla soluzione igroscomaalonna:

a4 C 0.1 2 -0.05 2 0.3
A —1_exg - 1.45€ﬂj [E j [E i j [E—j (4.12)
a g aliy gy p lola

a,, = superficie specifica del riempimento bagnat/find]

dove:

o, = tensione superficiale critica del materiale gempimento = 0.061 N/m per la ceramica
o = tensione superficiale del TEG [N/m]

L = flusso ponderale della soluzione igroscopicarfieg]

M, = viscosita della soluzione igroscopica-gla

Nota la superficie bagnata, i coefficienti di scamti materia delle due fasi si ricavano dalle

seguenti relazioni:

kL:O.OOSJ[E L ] Eﬁ a ].[ﬂa[dp)o"l[éﬂj (4.13)
a,( ) \p M o
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kGZS'ZC{EaS/ J DgpﬂfD J {ard,) " rarn, (4.14)

in cui:
k. = coefficiente di scambio di materia della faseiip [m/s]
D, = coefficiente di diffusione dell'acqua nel TEGJsi

d, = dimensionale nominale del riempimento [m]
ks = coefficiente di scambio di materia della fasesgaa [m/s]

D, = coefficiente di diffusione dell'acqua in aria Js]

2.072
=1.87010"° E-ITT (*%), con Tin [K] e P in [atm] (4.15)

Nelle relazioni appena riportate e possibile notlangresenza di alcuni numeri adimensionali:
nella (4.12) infatti i gruppi in parentesi quadtapo il rapporto delle tensioni superficiali, sono,
nell'ordine, i numeri di Reynolds, Froude e WebekIgjuido.

Il numero di Reynolds figura anche a secondo memdmwsieme a quello di Schmidt, nella

(4.13), mentre nella (4.14) si riconoscono a giaistel segno di uguale, dividendg per il

prodottoalD,, il numero di Sherwood e, a destra, il numero elylds e quello di Schmidt

del gas.
Prese come riferimento per l'assorbitore la fasesgsa e per lo stripper quella liquida

(nonostante si ottengano circa gli stessi risuttatisiderando per I'assorbitore la fase liquida e
per lo stripper quella gassosa), i coefficiektie k;, appena trovati servono per esprimere il

trasferimento di materia in termini di altezza delhita di scambio secondo le espressioni:

—_ VL
H, T (4.16)
Ho=—o8 4.17)
ks [t

dove:

H_ = altezza delle unita di scambio rispetto la fageidia [m]
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A

v, = velocita superficiale del liquido in colonna [I]ﬂ?‘-SL, con I:espresso in [kg/s?] e p,
L

in [kg/m°]

a,, = area specifica efficace &/ a)-a = a, [m¥m°]

H = altezza delle unita di scambio rispetto alla fgassosa [m]

V; = velocita superficiale del gas in colonna [m/s]g , con G espresso in [kg/s?] e o, in
G

[kg/m?].

Le altezze delle unitd di scambio appena ricavateggno quindi moltiplicate per il numero
delle unita di scambio di ciascuna colonna e ib I[prodotto consente di stimare l'altezza del
riempimento.

Partendo dall'assorbitore, per il quale si fa iif@nto alla fase gassosa per lo svolgimento dei

calcoli, il numero delle unita di scambio é ricalabisolvendo I'integrale (4.18):

abs

abs _ r y\?vb;M dy
G - '[ bs abs ab (418)
g2, Y™ Y
in cui:
NZ”= numero di unita di scambio della fase gassodassbrbitore
yare .= frazione molare di vapore acqueo in aria in ast#ll'assorbitore
yfv‘j,ﬁ = frazione molare di vapore acqueo in aria in isgoeall’assorbitore
yj‘vf’f= frazione molare di vapore acqueo in aria alltifggecia liquido-gas
(1-yor)— (- ™)
S%);M = Y abs (419)
1_ yw,i
In - y@bs

Per risolvere lintegrale (4.18) in maniera piu \age, € possibile approssimare la media

logaritmica riportata nella (4.19) a media aritrogtsecondo quanto segd®:(

yabs - (1_ y\;avbf) + (1_ yvibs)

w,BM
2

(4.20)
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In questo modo l'espressione da risolvere per taleadl numero di unitd di scambio si
semplifica e diventa:

abs

Yw,in _ y,abs Inyw\n abs
NZbs = j by OSEIn e [ g Iny+ 0.5 s 4 o)

abs __ abs abs abs_ abs

abs yw yWI ywm myabs yw y 1- va

hY

La frazione molare di acqua in aria all'interfachguido-gas y"’lbs e quindi 'unico termine da

quantificare. Per farlo € opportuno lavorare coapiporti molari che, rispettivamente in fase

vapore e in fase liquida, si definiscono a padaéle corrispondenti frazioni molari come:

y=_Y_ (4.22)

X=" (4.23)

Calcolati i rapporti molari dell'acqua in fase liga in entrata e in uscita dall’assorbitm(@f}f;

e X2, si selezionano una serie di valori interm&dgf utili per risolvere I'espressione (4.21).

w,out ?
Infatti a partire da tali rapporti molari in fasguida si determinano quelli in fase gass¥§&

dalla retta di esercizio per I'assorbitore:

Yabs — mabs[G xNabs xNabj OUI (424)
in cui:
m**= coefficiente angolare della retta di eserciziaksorbitore in termini di rapporti molari

abs abs
rnI_ in EG,in
- P MTEG
+ abs
r]dry—air ,in

(4.25)

- abs

Nayairin = POItata molare di aria secca in ingresso all'dssare [kmoli/min]

Y2 = rapporto molare del vapore acqueo in aria intastall’assorbitore

w,out

| rapporti molari appena trovati servono per deteame le corrispondenti frazioni2e x>,

ricavabili facilmente dalle definizioni (4.22) e.28), da impiegare nel sistema di equazioni non
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lineari seguente che il modello di Onda proponecpadgolare le frazioni molari all'interfaccia

liquido-gas:
b Favs
ﬁ{ ﬁrs (4.26)
Yo (17X
i = O (4.27)
ove:

F**= coefficiente di scambio della fase liquida nedgarbitore [kmoli/ris]

abs
=k, ELP'\jlig’;‘ (4.28)

L,out

Piee o= densita della soluzione di TEG in uscita dallabgtore [kg/ni]

PM 2 = peso molecolare della soluzione igroscopica aitaslall’assorbitore [kg/kmoli]

Lout™

F2*= coefficiente di scambio della fase gassosa resiiebitore [kmoli/rs]

= K (4.29)
I/m,in
absG
v’ = volume molare dell'aria in ingresso all'assorbite Pabs (4.30)
bs abs T abs s abs
Weee T (PAT
abs= yV?I ( TEG, 5 w E( j- (4.31)
q Pabs
Kj\vbs
P° = frazione ponderale di TEG nell'assorbitore= (4.32)

X2 PM,, + (1— X2°) (PM, o

abs

Ts'= temperatura nell'assorbitore in riferimento asciznax®®, assunto un profilo lineare

[C] = Tt + (- T:bSL)[q)f,”abs ) (4.33)
(e =)

Vi (Wiee T ) = coefficiente di attivita dell’acqua alla frazerponderalewis;, e alla

temperatural "

Psa'(T 2 by = pressione di saturazione dell’'acqua alla tempeadt® " [bar].
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La risoluzione del sistema di equazioni non line@hiede I'impiego di un metodo numerico
e nel caso in esame é stato utilizzato quello dite-Raphson, che restituisce cosi i valori
cercati delle frazioni molari liquide e gassosé&rda#rfaccia. Visto che ora tutti i termini della
(4.21) sono noti, se si conduce I'integrazioneitoretodo dei trapezi I'altezza del riempimento
della colonna di assorbimento risulta pari a c#@? metri.

Per la colonna di stripping si procede in manigra@ga, con la differenza che in questo caso
si prende come riferimento la fase liquida e quiidliegrale da risolvere per trovare il numero
di unita di scambio ha la forma seguente:

str
Xw,out str

str Xum dY
= str : stri r (434)
) XWJ (LX) ™ - x1)
In cui:
N = numero di unita di scambio della fase liquiddalstripper
x;,, = frazione molare di acqua nella soluzione igrosmom ingresso allo stripper
X o= frazione molare di acqua nella soluzione igrogmom uscita dallo stripper
x;,; = frazione molare di acqua nella soluzione igrogmopll'interfaccia liquido-gas
w A=) | (@) (- %)
XWt,BM = XN str XN = Xf/ Xf/ (435)
In 1-x, 2
1=
Semplificando il termine@‘fBM , come riportato nella (4.35), l'integrale (4.34yehta:
INX3out str 1- str
N> = J. SLdInH 0.500n—wou (4.36)

tr Str tr
InxSt )(\I\I - )gNyi 1_ stv,in

w,in

str str

Per il calcolo delle frazioni molari di acqua aiterfaccia liquido-gasc; e y,,; si procede in

modo analogo a quanto fatto per I'assorbitore aRiatano percio dapprima, con I'espressione

4.23), i rapporti molariX> e X"
( PP

w,out w,in

a partire dalle frazioni in fase liquida gia netegliendo
poi un numero arbitrariamente grande di valorirmiedi X;". Da questi si trovano quelli in

fase vaporeY" dalla retta di esercizio dello stripper:
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Y\;,tr — rnstr I:G x;tf _ S,t(r)ut) + ’:L (437)
dove:

m™ = coefficiente angolare della retta di esercizitbodgtripper in termini di rapporti molari

s~Str bs

rnL,in EG,out
P I\/lTEG

» Str
ndry—air,in

- Str

Nay-airin = POItata molare di aria di stripping secca in @ggo allo stripper [kmoli/min]

Y, = rapporto molare del vapore acqueo in aria inéago allo stripper

Ricavate dunque dai rapporti molari appena trolaatiispettive frazioni, si procede con il

calcolo dix;; e y;' con il sistema di equazioni proposto nel modell®dda che in questo caso

ha la forma:
. Ll
1_ 5'? _\Str FGstr
L ks (4.38)
I-va \17%
Yori = Mg EX3 (4.39)
in cui:

F*" = coefficiente di scambio della fase liquida neftdpper [kmoli/nt-s]

str

=k ELP'\;GS{? (4.40)

L,in

str

0o, = densita del TEG in ingresso allo stripper [k§/m
PM?}, = peso molecolare della soluzione igroscopicagnesso allo stripper [kg/kmoli]

F:" = coefficiente di scambio della fase gassosa msttipper [kmoli/nt-s]

=K (4.41)
I/m,out
str,G
Vaow= Volume molare dell’aria in uscita dallo strippvelp;;’t“rI (4.42)

. yvsvtr (W-?tE”gT str, L) EP;at( T str, L)
q Pstr

(4.43)
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str

. . . 1-x,
" = frazione ponderale di TEG nello stripper=
. ’ PP TPM, + (= ) PM,

(4.44)

T°"'=temperatura nello stripper in riferimento a ciaszx:", assunto un profilo lineare [°C]

Tstr,L _Tstr, L) [Q )@tr _ )g\sltr )

—str,L ( in out ,out str - _ abs str_ ,abs

_Tout + str str » con XN,out - va, in € XW,in - XN,out (445)
(va,in - XN,out)

Y (wike, T"h) = coefficiente di attivita dell'acqua alla frazerponderalewst. e alla

temperatural *"*-

P>(T =)= pressione di saturazione dell'acqua alla tempeadt>"" [bar].

Ricavate dunque le frazioni molari all'interfacgas-liquido risolvendo il sistema di equazioni

(4.38) e (4.39) con il metodo numerico di NewtorpRson in quanto la (4.38) € non lineare, e
percio possibile integrare la (4.36) con il metadis trapezi che fornisce un’altezza del

riempimento per la colonna di stripping pari a &ic36 m.

Va sottolineato che quelle appena calcolate sorswlie altezze del riempimento per le due
colonne; per determinare quelle totali bisognarteonato di alcuni dettagli costruttivi come la

presenza della griglia di sostegno del riempimetgbgdistributore di liquido, del demister utile

per evitare il trascinamento di glicole con I'agssiccata e soprattutto dell’altezza dell’hold-up
di liquido in fondo a ciascuna colonna.

Nota I'estensione dei due riempimenti &€ ora poksibiilizzando le perdite di carico per unita

di altezzaAP/Z quantificate con la (4.10), calcolare quelle fotaui risultati sono riportati

nella Tabella 4.5.

Tabella 4.5.Valori stimati delle perdite di carico totali pee ldue colonne

Colonna di assorbimento Colonna di stripping
AP [mmHO] 106.9 29.71
AP [bar] 1.05102 2.9110°%

Le colonne cosi dimensionate assicurano, oltre ajgiungimento del grado di

deumidificazione desiderato, anche il rispati una serie di criteri che permettoho i



86 Capitolo 4

contenimento dei costi di impianto e di eserciguali un diametro inferiore al mezzo metro e

perdite di carico minori di 0.3 bar.

4.5 Product design dell’impianto

Alla luce del dimensionamento delle colonne a riengmto, € possibile abbozzare uno schema
tridimensionale di impianto per disporre le vargparecchiature in modo compatto facendo
occupare loro il minore volume possibile. Un paramecostruttivo imposto e relativo
all'altezza delle colonne in quanto, per poterlieee I'introduzione di tale impianto all’interno
di edifici, non puo superare i 2.4 metri circa. Baesto motivo & opportuno suddividere il
riempimento necessario per le operazioni di ass@bio in 3 parti, ciascuna da 1.4 metri, e
quindi costruire non piu un’unica colonna ma digyotre in serie ottenendo comunque il grado
di deumidificazione richiesto.

L’impianto € quindi formato da quattro colonne empimento, considerando anche quella di
stripping, e una sua disposizione spaziale € aporegli schemi 4.3-4.6, in cui le tubazioni di
colore azzurro sono relative al glicole, le rosarea umida mentre quelle nere indicano |l

percorso dell’aria di stripping.

200 cm

Figure 4.3.Schema tridimensionale con vista frontale e relatimensioni dell'impianto di

deumidificazione
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Figure 4.4-4.5Schema tridimensionale con vista posteriore e aladlé dell’'impianto di
deumidificazione

Figura 4.6.Pianta dell'impianto di deumidificazione
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In tali raffigurazioni sono presenti solo le appgaf@ature principali e piu voluminose, mentre
non sono stati riportati valvole, pompe e i vastami di controllo necessari.

L’altezza totale di ciascuna colonna e stata sanramaniera non precisa visto che e nota solo
I'estensione del riempimento e quindi si e tenutoto di circa 60 cm per demister, distributore
e il liquido che si raccoglie sul fondo. Il diameinvece comprende anche lo spazio occupato
dalle flange.

Per quanto riguarda poi gli scambiatori di calmieé proceduto con una stima del volume
occupato grazie ad un apposito software utilizdat®arker che sfrutta le condizioni operative
note. Gli scambiatori di calore HX1 e HX2 sono scfa tubiero, hanno entrambi un diametro
di 22 cm e una lunghezza rispettivamente di 1.4retti. Lo scambiatore liquido-liquido HX3

e invece a piastre e ha dimensioni di 0.5x0.2xt2&i, occupando cosi meno volume rispetto
a HX1 e HX2.

L’apparecchiatura pit ingombrante € senza dublaadler 1, per il quale il modello disponibile

in commercio che riesce a scambiare la potenzadardn 30 kW ricavata nel Capitolo 3, ha
dimensioni di 2.2x0.75x1.4 metri.

Infine il volume del cooler 2 e stato solo stimatisio che il suo ingombro dipende da come si
vuole sfruttare la potenza termica recuperata.

Lo schema progettato rispetta il vincolo imposttief@a massima attorno a 2.4 metri) e
ottimizza lo spazio necessario per alloccare tettepparecchiature rappresentando cosi una

valida soluzione di product design.
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Dimensionamento dell'impianto pilota

In questo capitolo viene presentato il layout @lithensionamento di un impianto pilota
progettato per raggiungere una temperatura di demt pn uscita dall’assorbitore di -30 °, ma
che tratta una portata di aria umida circa 10 violeriore rispetto alle condizioni nominali a
cui ci si é riferiti nel capitolo precedente. Lapo della sua costruzione € quello di verificare
I'accuratezza del modello usato confrontando iltagusperimentali con quelli che si ottengono
dalle simulazioni numeriche. Tuttavia non e stabesibile realizzare quest’ultima parte per
questioni di tempo e disponibilita della sala pravazienda, per cui ci si € limitati in questo

lavoro di tesi al dimensionamento di tale impianto.

5.1 Introduzione e layout dell'impianto

Per verificare I'accuratezza dei modelli matematidizzati per le simulazioni numeriche e la
progettazione dell'impianto di deumidificazione@same, si € deciso di dimensionare anche
un impianto pilota che tratta una portata di ari@da pari a circa 2 #min FAD 20 °C, circa

10 volte inferiore quindi rispetto a quella in caridni nominali, con l'intento di confrontare i
risultati derivanti da prove sperimentali su tatepianto pilota con quelli ottenibili dalle
simulazioni numeriche.

L’impianto pilota non é stato progettato sulla beseriteri di scale-up fra I'impianto pilota e
quello dimensionato per le condizioni nominali (€alo 4), perché cio avrebbe comportato
non solo costi maggiori ma anche un ingombro ia pabve non trascurabile.

Al fine di contenere i costi, si & cercato poi tiizeare attrezzature e strumenti gia presenti in
azienda o prodotti dalla stessa e pertanto il lagbe ne risulta, sebbene consenta di ottenere
le stesse condizioni operative di temperatura essmwae e il grado di deumidificazione

desiderato, differisce leggermente dall'impianté-jura 3.1, come si nota dalla figura 5.1.
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" Chiller . . Vasca di
Lyt laminazione
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LOPI H L__1 il termiche
DPIE . —C
-i-_jTl 1{ .“‘*TI . —rry L o
—d = £ ot _ Resistenze /oy '} ~T]
RN WO TI ":I__I} termiche ¥ IH-
:'-'llll': w-' ‘_ - :‘{‘.TI. -D 'l
— ; | D SO
\ Scambiatore T e |
di calore a
. Colonnadi ) piastre : Colonna di
assorbimento stripping
i k! -
= Tl 4
' ) L J
-1- o {-\ .
. T = Soffiante
TI _:‘_‘,Tl - -
L | C) " —  — W —
.;“. Tl = Indicatore di temperatura
£ Pl = Indicatore di pressione ‘:} bPI
Aria umida DPI = Indicatore della temperatura di dew point t

Aria di stripping

Figura 5.1. Layout dell'impianto pilota

Esso infatti € composto, oltre che dalle due catceaniempimento di assorbimento e stripping,
da un solo scambiatore di calore liquido-liquidoe cherve per riscaldare la soluzione
igroscopica in uscita dall’assorbitore con quelia rigenerata nello stripper.

Dispone poi di un chiller per portare il TEG allentperatura e alla pressione (visto che
comprende al suo interno anche una pompa) necegsari'ingresso nell’assorbitore.

La laminazione della soluzione igroscopica da 8 lmampressione atmosferica prima dello
stripping viene effettuata in una vasca apertaomraita in quanto gia disponibile presso
'azienda. Tale vasca contiene al suo interno arniche@esistenze termiche che sviluppano
rispettivamente 1, 2 e 3 kKW e possono essere tatsragolarmente. In questo modo, grazie
anche alle altre tre resistenze poste subito dapes$ca, ciascuna da 14 kW, la soluzione

igroscopica viene riscaldata fino, circa, agli 8rfecessari per la rigenerazione.
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E bene precisare che di queste tre resistenzelpholeate & necessario attivarne solo una unita,
a seconda delle prestazioni dello scambiatore,edleqdella vasca per aggiungere il calore
mancante.

L’aria di stripping, prelevata dal’ambiente, prirdaessere inviata alla colonna grazie ad una
soffiante viene riscaldata da una resistenza ielgttcon la regolazione di temperatura che si
effettua mediante un by-pass.

Sono presenti infine una serie di sensori per lerdenazione del dew point, indicatori di

pressione e temperatura e valvole per la regolaziopressione e portata.

5.2 Colonna di assorbimento

Al fine di calcolare le dimensioni della colonnaadisorbimento, e prioritario determinare la
portata di glicole circolante che, oltre chiaraneeatl assicurare I'assorbimento di umidita
richiesto, garantisca una bagnatura omogeneaeatapimento.

Se si riduce la portata di glicole 10 volte rispeit caso nominale, come fatto per I'aria umida,
il criterio di bagnabilita preso come riferiment8apitolo 4) non viene rispettato e bisogna
quindi aumentarne il valore fino a 10 kg/min. Inegto modo, utilizzando il modello
matematico per il dimensionamento esposto nelléosez4.2, il diametro dell’assorbitore
risulta di circa 23 cm. Tale valore consiglia llitzo di un riempimento con dimensione
nominale di non piu di 15 mm, in modo che sia alm&@ volte minore rispetto al diametro
della colonna per evitare al suo interno la forroaeidi canali preferenziali per i due fluidi. Tra
le varie opportunita disponibili nel settore, laeka e ricaduta su selle di tipo Berl, le cui

proprieta sono descritte in Tabella 5.1:

Tabella 5.1 Proprieta dei riempimenti scelti per la colonnisadsorbimento?)

Colonna di assorbimento

) Dimensione Area specifica »
Tipo . £ C, [m7]
nominale [mm] [mZm?3]
Selle Berl in
15 430 0.67 790

ceramica
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Il glicole trietilenico & generalmente disponibifecommercio al 95% o0 99% ponderale. Si e
deciso di utilizzare il prodotto al 99% di purezegamodo da poter effettuare anche misure
esercendo solamente I'assorbitore (senza la rigeiogre del glicole) con purezza il piu simile
possibile a quella utilizzata in condizioni nomiral'ingresso dell’assorbitore.

In questo modo € possibile introdurlo in colonnahenad una temperatura di circa 4-5 °C
ottenendo ugualmente in testa alla colonna la foraiice necessaria per lo scambio di materia
e la temperatura di dew point richiesta per I'&saiccata. Una maggiore purezza del glicole,
sebbene comporti un suo prezzo piu elevato conskmtitenere il grado di deumidificazione
voluto con una minore altezza del riempimento cke guesto impianto pilota, facendo
riferimento al modello matematico discusso nella@® 4.4, risulta di circa 1.37 m.

Le dimensioni della colonna calcolate devono esadedtate con quelle che Parker Hannifin
Manufacturing utilizza per i suoi prodotti; in padlare la colonna prodotta da tale azienda che
resiste a 8 barg e che piu si avvicina alle dimmmsialcolate ha un diametro di 20.6 cm. Poiché
minore rispetto a quello calcolato, € doverosofiaie quale sia la percentuale di flooding

perché, se troppo elevata, tale diametro non pseresitilizzato.
Ricavato dunque il flusso ponderale dell’aria um@laividendo la sua portata ponderale in

ingresso per |'area della colonna con diametroOdé Zm, e successivamente diviso &,

calcolato con l'equazione (4.5), la percentualdlabding risulta del 62% che é un valore
accettabile.

La colonna e dunque costituita rispettivamente maarpo centrale, dal fondo e dalla testa e
ciascuna parte é collegata all’altra mediante appaesresistenti flange. Il corpo centrale si
estende per un metro e mezzo in altezza ed e tierngialmente dal riempimento che viene
sorretto da un’apposita griglia che, oltre allaZione di supporto, deve possedere un grado di
vuoto pari circa a quello delle selle per non aeastacoli e un aumento improvviso delle
perdite di carico che puo portare anche al floodiatla colonna. Le dimensioni dei fori, di
forma romboidale in questo caso, devono ovviamessere minori del riempimento per non
farlo passare attraverso e al tempo stesso dewvendogarantire una resistenza meccanica per
sorreggere il peso di quest’ultimo, uguale a c#@&g.

La scelta di occupare tutto il corpo colonna caieinpimento, adoperandone quindi in quantita
leggermente superiore a quella calcolata, altre per facilitare il carico e lo scaricdlae
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stesso, € stata fatta anche per cautelarsi indiasal distribuzione del liquido o eventuale non

omogenea bagnatura delle selle.

Il fondo dell’'assorbitore presenta invece l'inges®ll'aria umida posto subito sotto la flangia

che lo collega al corpo colonna e l'uscita dellusimne igroscopica diluita che si trova alla

base. Il fondo si estende per mezzo metro in qudene assicurare un hold-up di TEG almeno

pari a quello dinamicoh,, cioe la quantita di liquido che gocciola dal rmento in

condizioni stazionarie, pari a circa 27 cm nel dasgssame, e che si calcola mediante la formula

(5.2) (9:
ho=0-93EE“'2mj EE”DB) Eﬁmzj Heamp (5.1)
g ol Ao

e l'altezza del riempimento in [m].

incui H,.
In via cautelativa, specialmente durante le fasiwdio della colonna, I'hold-up e stato assunto
pari a 40 cm, in modo da non interferire con I'eggo dell’aria.

La testa della colonna si estende anch’essa pexamaetro e comprende al suo interno un
demister fatto di lana di acciaio di spessoremdieclO cm per evitare il trascinamento di liquido
nella fase gassosa, l'uscita dell'aria essiccath distributore della soluzione igroscopica,
disegnato e prodotto da Parker. Questo é formatmdabo centrale in rame a cui ne vengono
saldati due piu corti laterali formando cosi ungadi croce. Tale distributore ha 12 forellini
la cui dimensione dipende dalla velocita con cwiusile immettere il liquido in colonna, 1 m/s
in questo caso, e si calcola attraverso le segasptessioni:

7 ,abs
VL,in

A" = VE"SU (5 . 2)

=

Dh = % (51)
T

Dove:

A = area di ciascun foro [fh
\/L*j‘,’fsz portata volumetrica di soluzione igroscopicarigresso all’assorbitore [ifs]

v = velocita di immissione del liquido attraversaiif{m/s]
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n,= numero dei fori = 12

D, = diametro dei fori = 4 mm dalla (5.3)

Chiaramente la colonna e dotata anche di una \abliddicurezza tarata a 10 barg in caso di un

eccessivo incremento della pressione al suo interno

5.3 Colonna di stripping

Per quanto riguarda la colonna di stripping, spérato in maniera analoga a quanto fatto per
quella di assorbimento. Per prima cosa, avendoosipli testare I'impianto pilota nel periodo
di fine novembre (da indicazioni dell’azienda)ssno simulate le condizioni ambientali di tale
periodo per cui l'aria per la rigenerazione vienelgvata alla temperatura di 15 °C e con
un’'umidita relativa del 60%. La portata necessadaalmeno 1.2 kg/min ed é stata determinata
dopo aver calcolato quella minima con 'equazidhé4).

Si assume poi che la soluzione igroscopica entwionna a 80 °C e che perda un grado durante
la rigenerazione a causa del calore latente netegsa I'evaporazione dell’acqua, mentre
I'aria di stripping mantiene la sua temperaturangresso pari a circa 30 °C. Con tali condizioni
e con una percentuale cautelativa di flooding @8b 5il diametro dello stripper risulta anche
in questo caso di 23 cm. Poiché il corpo colonsaatiibile € da 20.6 cm, si trova che la nuova
percentuale di flooding € del 62% e quindi ancaeetabile.

Potendo adoperare lo stesso riempimento utilizpatol'assorbitore, I'altezza minima per
riportare la soluzione alla purezza iniziale e mica 35 cm e visto che il corpo colonna
disponibile misura 50 cm, si € scelto di riemptrtto, tolto lo spazio occupato dalla griglia di
sostegno, con le selle che hanno una massa quicidca 15 kg.

Poiché I'hold-up di liquido calcolato con la (5:8ulta di soli 4 cm e tenendo conto anche di
un margine di sicurezza da adottare specialmentntkile operazioni di avvio, e sufficiente
un fondo colonna di 25 cm considerando anche Inispeecessario per I'ingresso dell’aria.

La testa della colonna e i suoi componenti invecrosesattamente analoghi a quelli
dell'assorbitore visto che la portata di liquidonncambia e quindi anche il distributore sara

dimensionato allo stesso modo.
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5.4 Scambiatore di calore liquido-liquido

Con l'intento di riscaldare la soluzione igrosca@pdiluita in uscita dall’assorbitore a spese del
calore posseduto da quella rigenerata nello strjppeutilizza uno scambiatore di calore a
piastre come quello riportato nella Figura 5.2guanto piu compatto e con coefficienti di

scambio piu elevati rispetto uno a fascio tubiero.

Figura 5.2. Scambiatore a piastre liquido-liquido

I AT medio logaritmico €& definito dalla seguente espoess (5.4) per due fluidi in

controcorrente:
B (Thot _ Tcold) _ (T hot _ Tcol
ATy == Oli;- hot _ TO:JM - (5.2)
[T
[o] co
TOUt _Tin
dove:

T"'= temperatura prima dello scambio termico del fiutdldo [°C]

T = temperatura dopo lo scambio termico del fluidmiéto [°C]

out

T'= temperatura dopo lo scambio termico del fluidiolacd°C]

out

T = temperatura prima dello scambio termico del fiuficcddo [°C]

out

La soluzione igroscopica in uscita dallo strippeciwa 79 °C cede parte del suo calore
raffreddandosi di circa 45 °C per alzare dellassteguantita la temperatura di quella diluita
post assorbimento. In questo modd 1l medio logaritmico che si ottiene, pari a circa®°80
permette di utilizzare uno scambiatore di limitdii@ensioni.
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L’area di scambio e stata quantificata mediant@pposito software fornito direttamente dal
fornitore dell'apparecchiatura che, note alcuneppeta fisiche dei due fluidi come calore
specifico, condulttivita, densita, viscosita e iteaaermico che si intende realizzare, calcola la
superficie richiesta tenendo conto anche di pdeticéattori di sporcamento delle piastre il cui
valore dipende dal modello di scambiatore utiliazat

Le perdite di carico attraverso tale scambiatooéhg dell’ordine di poche centinaia di Pascal,
vengono trascurate. In ogni caso il battente diidig presente nel fondo dell’assorbitore e la
pompa posta subito dopo lo stripper assicuranogegbenza necessaria per far transitare i due
fluidi attraverso tale apparecchiatura anche nedbgualita di un aumento improwviso e

significativo delle perdite di carico.

5.5 Vasca di laminazione

Per portare la soluzione di glicole in uscita @daforbitore dalla pressione di 8 barg a quella
atmosferica si utilizza una valvola di regolaziai®tla portata e una vasca di laminazione gia
disponibile presso Parker che raccoglie la podat®uido e la fa espandere per solo contatto
con 'ambiente esterno.

Riportata in Figura 5.3, tale apparecchiaturafemia cubica e ciascun lato € lungo 0.5 m per
cui puo contenere al massimo 125 litri di soluzione

Figura 5.3.Interno della vasca di laminazione
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Poiché come si intravede dalla Figura 5.3 il tubsadrico della soluzione si trova a circa 15
cm di altezza dal fondo della vasca (posizione aggitro rispetto al fondo della vasca), il
battente di liquido da realizzare per fornire lay@enza necessaria per far transitare il glicole
attraverso le resistenze termiche e lo strippee @sgere calcolato a partire da tale altezza.

by

Detto che la portata di liquido circolarit&™ & 10 kg/min, pari a 1.50* m¥s (la densita del

TEG nelle condizioni di ingresso alla vasca ¢ 1&g/, si ottiene una velocita"*:
_ V pipe
e =—Ih 5.3
D /4 (5-3)

pipe

allinterno delle tubazioni con diametro di mezadlige D . pari a circa 1.2 m/s, valore in

linea con quanto si trova in letteratura.
Con una tale velocita di efflusso dalla vasca, attemte di 0.3 m di liquido € in grado di

assicurare, secondo l'equazione di Bernoulli (5)a prevalenzaP___di circa 2 kPa,

vasca

sufficiente a vincere le perdite di carico sia @e#sistenze termiche che dell'intero stripper.

—_ vasca (VEipe)2
I?/ﬁtsca = Precon Y 9 [AH vasca 2 (5 4)
dove:
P..sca= Prevalenza in uscita dalla vasca [Pa]

Plres.= densita della soluzione igroscopica in uscitéededsca [kg/rfi

AH = battente di liquido nella vasca di laminaziong [m

vasca™

Sul fondo della vasca sono presenti poi tre rassteelettriche con potenza termica
rispettivamente di 1, 2 e 3 kW che possono esdtvate anche singolarmente riuscendo cosi
a modulare il calore prodotto.

Supponendo che le condizioni operative allo stepignario prevedano la vasca riempita fino
ad un’altezza di 0.4 m, a cui corrisponde un volamnE0O0 litri e quindi una massa di glicole di
111 kg (dal momento che la sua densita alla teryerdi ingresso € pari a 1110 kdjnper
riscaldare di 1 °C tale massa sono necessari 2¥&talche il suo calore specifico e di 2.27
kJ/kg°C. Se le resistenze sono tutte attive sviluppar@potenza termica di 6 kW (pari a 360
kJ/min) per cui in un minuto 111 kg TEG si scaldain&.42 °C.
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Se si divide quindi la massa che riempie tale agmdmatura per la portata ponderale in
condizioni nominali si trova che essa impiega ppicadi 11 minuti per uscire e quindi si scalda
di circa 15 °C nel tempo di residenza all'intermetla vasca, in cui sono state assunte condizioni

di perfetto mescolamento.

5.6 Chiller

Poiché lo scambiatore di calore a piastre non &cmrite per raffreddare il glicole alla
temperatura richiesta in testa all'assorbitoregéessario I'impiego di un chiller. Quello gia
disponibile in azienda utilizza il freon come rgértante e puo raggiungere al massimo una
potenza termica di 10 kW.

Sebbene non sia possibile raggiungere per la pattagicole circolante la temperatura di 0 °C
come nellimpianto in scala reale, si & deciso cogue di impiegare tale apparecchiatura
perché, essendo gia in possesso di Parker, nonoctargpese per il suo acquisto e perche
I'impianto pilota é stato progettato solamente macopo di verificare il modello matematico
utilizzato in fase di dimensionamento delle appehmeture, anche a spese del non
raggiungimento del grado di deumidificazione desite

Inoltre tale chiller possiede al suo interno anah@& pompa centrifuga capace quindi di abbinare

alla movimentazione del liquido un aumento della gtessione di circa 4.5 bar.

5.7 Pompa a valle dello stripper

Dal momento che la pompa presente all'interno tdélec non e sufficiente per portare la
soluzione igroscopica alla pressione di 8 bargdgnaampiegarne un’altra che fornisca almeno
una prevalenza di 3.5 bar. Essa viene collocatacsalvalle della colonna di stripping sia per
il fatto che la pressione del fluido deve esseleeda farlo giungere prima allo scambiatore di
calore e poi al chiller, sia perché si vuole scarggie il rischio che vada in cavitazione a causa
dell'ingresso di aria o di una parziale evaporagidal glicole.

Per verificare che non avvenga tale fenomeno oeamaicolare I'NPSH disponibile, definito

dall’espressione (5.7¥3:

NPSH, = h+ P~ Regou _ (U7™)°
10'?26, out 2 Eg

(5.5)
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dove:
NPSH, = NPSH disponibile per la pompa [m]
h, = battente di liquido prima della pompa = 0.3 m

Pie = pressione di saturazione della soluzione di TiEGscita dallo stripper = 2050 Pa

Pres o= densita della soluzione di TEG in uscita dalkipger = 1078 kg/rh

L’'NPSH disponibile deve essere maggiore di qualtmito dal costruttore pari a 4 m.
Utilizzando un tubo di scarico per il liquido dazme pollice, la velocita al suo interno & di 1.2
m/s come calcolato con la (5.5), 'NPSH disponilisalta di circa 9.6 m, valore che essendo
maggiore di quello del costruttore consente I'mtii nellimpianto in esame del modello di

pompa scelto.

5.8 Soffiante per l'aria di stripping

L’aria per la rigenerazione della soluzione di glecviene prelevata dall’ambiente e insufflata
nella colonna di stripping attraverso un’appositfiignte gia disponibile presso Parker.

Essa, poiché la portata di aria richiesta di 1/2nkg e piuttosto bassa, e stata accoppiata ad un
inverter di frequenza che riesce a modulare idgtla soffiante in modo da riuscire, senza
sprechi di energia, a movimentare con la giustacil la massa di gas trattata e a fornirle la
prevalenza che serve per farla entrare in colonpeessione atmosferica vincendo le quasi
trascurabili perdite di carico della resistenzaniea. Quest’ultima, di potenza 1 kW, é infatti
necessaria per riscaldare fino a circa 30 °C I'smiema del suo ingresso nello stripper
facilitando cosi la rigenerazione della soluziag@s$copica.

Poiché tale potenza termica probabilmente risultzessiva per la portata trattata, € stato
progettato un by-pass che, mediante un’appositaolaldi regolazione collegata ad un
termometro, permette di regolare la temperaturendo la quantita di aria non riscaldata che

viene miscelata con quella piu calda.
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Bilanci microscopici di materia ed
energia per le colonne di

assorbimento/stripping

In questo capitolo viene presentato un modello matieo basato sui bilanci microscopici di
materia e energia totale che permette di simulaneecvariano le composizioni dei fluidi e le
loro temperature sezione per sezione all’intern@alonne a riempimento. Si confrontano
inoltre i risultati numerici ottenuti utilizzandale modello con quelli ricavati nei capitoli

precedenti.

6.1 Introduzione

Il dimensionamento delle colonne a riempimentcagostondotto nel Capitolo 4 adottando un
modello che prevede I'utilizzo del bilancio micropico di materia (per I'kD) senza invece
risolvere i bilanci microscopici di energia totaBd.sono inoltre adottate le seguenti assunzioni:

1) la temperatura all'interfaccia fra le due fasi @ie con quella del liquido;

2) i profili di temperatura della fase liquida lunga ¢olonna sono lineari rispetto alla
frazione molare della fase liquida;

3) le temperature in entrata/uscita della fase ligludgo la colonna sono state selezionate
(Capitolo 3) assumendo che sia la fase liquidesealilarsi/raffreddarsi a causa del
calore latente di condensazione/evaporazione dackemperatura dell’aria rimanga
praticamente invariata.

In realta all'interno delle colonne a riempimentccausa del contatto tra fluidi a diversa
temperatura avvengono anche scambi di caloreacbpvettivo e quindi considerare che l'aria
resti isoterma puo essere un’assunzione non delredlistica.

Per prevedere dunque i profili di temperatura ddlie fasi si applica un modellé®) che
fornisce sia i coefficienti di scambio di materlaeaquelli di energia e alla cui base sono poste

le seguenti assunzioni:

+ |l sistema e adiabatico
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* la resistenza termica della fase liquida é traduler@e confrontata con quella in fase

gas per cui la temperatura all’interfaccia tra le dasi € considerata pari a quella del

liquido

» gli scambi termici all'interno della colonna avvemg solo in direzione radiale

» la superficie di scambio € la stessa sia per lmbaadi materia che per quello di energia

« il calore di diluizione e trascurabile

Tali assunzioni non influiscono sulla capacita meldello di riprodurre risultati sperimentali,

come dimostrano le numerose prove sperimentalinelazioni numeriche svolte in tal senso

(*9).

6.2 Bilanci di materia ed energia totale microscapi

Per procedere con la compilazione dei bilanci diemia ed energia, € bene considerare

innanzitutto una sezione infinitesima di colonr@ne schematicamente riportata in Figura 6.1.

L G+dG
T, T, +dI,
x, Area interfacciale y,+dy,
Z+dZz
Soluzione igroscopica Aria
xw’l yw,z
z
L+dL G
T, +dI, G
x, +dx, y,

Figura 6.1. Rappresentazione schematica di una sezione irdimtgedi colonna

Sebbene il bilancio microscopico di materia pepQHsia gia stato utilizzato nel Capitolo 4 per

il dimensionamento di entrambe le colonne, e utilthiamarlo considerando sezioni

infinitesime e abbinarlo cosi ai bilanci di energia
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Poiché si assume che la massa di liquido cambargoltin relazione ad una variazione di
umidita, il bilancio di materia microscopico risault

dL=-GHw, (6.1)
dove:

L = flusso ponderale specifico di soluzione igroscagier sezione di colonna fg/m?s]

A

G = flusso ponderale specifico di aria secca peosezili colonna [Kgiasecchn?S]

W, = rapporto ponderale di vapore acqueo in ariacfsgkgariasecch

La variazione di umiditaL si puo esprimere attraverso lo scambio di matdfiatarfaccia e
quindi la (6.1) diventa:

N, [PM,, &, (HZ=— GOdVy (6.2)
in cui:

N,, = flusso molare di acqua all'interfaccia [kmolfsi

-k [[h( ] (6.3)

F, = coefficiente molare di scambio di materia in fagessosa calcolabile con la (4.29)
[kmoli/m?s]

Y,.;= rapporto molare di acqua in aria all'interfaciienoliacqudkmoliariasecch

Y,, = rapporto molare di acqua in aria [kmejidkmoliariasecch

PM,, = peso molecolare dell’acqua [kg/kmoli]

a, = superficie specifica del riempimento bagnataaabile con la (4.12) [fim?]

Sostituendo pertanto la (6.3) nella (6.2) il bilandi materia diventa:

dw, _ -PM, 0RO, [1—\(“i j (6.4)

dz G 1-Y,

w

Esso va associato ai bilanci di energia in quantalore delle proprieta calcolate per la stima

dei coefficienti cambia di sezione in sezione arvhriazione delle temperature di entrambi i
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fluidi. Per la determinazione dei valori di queateme occorre scrivere i bilanci di energia
relativi ad una sezione di colonna per ciascunke diele fasi.
Partendo da quella gassosa, I'entalpia specifidbada@ umida € calcolabile (assumendo

costanti i calori specifici) come:

Ho = Cogyoar (T =T+ W) G T8 T*) + 4, T | (6.5)
Dove:
H. = entalpia specifica dell'aria umida [kJ/kg]

C = calore specifico a pressione costante dell’a@a [kJ/kefC]

P,dry-air
TC = temperatura dell’aria umida [°C]
T'™ = temperatura di riferimento [°C]

C§W= calore specifico a pressione costante dell'acqdase gassosa [kJ/KEG]

Aap(T ") = calore latente di vaporizzazione dell’acqua haperatura di riferimento [kJ/kg]

Differenziando I'equazione (6.5) si ottiene:

dHG = (CP,dry—air + \/\(N l:['1G:’W) Dd-le + dVM[E g Wm 15 - -TEf) +4 va;( -Ff):| (66)

Si puo quindi ora scrivere un bilancio di energilansezione infinitesima di colonna riferito

alla sola fase gas in cui la variazione di entadpperi al calore scambiato all'interfaccia:

GHg ~GIHe+ dHg) + GIAW, [l G 0 P~ T)+A,( ™)]|= g0ald (6.7)

Nell'equazione precedentg, rappresenta il flusso di calore “sensibile” indags in [KW/m]
e puod essere espresso come:

os (&, [0Z=0a (g, [qT°~ T) @2 (6.8)
In cui:

a,, = coefficiente di scambio termico della fase gaagkgv/n?-°C]

T' =temperatura all'interfaccia assunta pari a gued! liquido [°C]
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Il coefficiente a,, & ottenuto a partire da quello di scambio termisovettivo a, secondo la

correzione di Ackermann, riportata nell'espressi@8), la quale permette di tener conto del
simultaneo scambio di materia ed eneréfia (
: B N, [PM,, s, B,
%6 B = -N, [PM, TS [Hh,
1- ex{ w w P, w J

(6.9)

as (&,

Se si sostituisce il flusso molafé, calcolato con la (6.2) in tale espressione, quisenta:

‘ -Greg,
as [, =
o,
l-exp ——— &

as (&,

(6.10)

Il coefficiente di scambio termico convettivr, pud invece essere calcolato con la (6.13) (

A

-0.36

. d, . [G

a, =1.195G[C,, ,; P21 O(Pgy i ) (6.11)
Hary-air [@-£,)

dove:

d, .= diametro equivalente del riempimento [m]
Hyry-ai = Viscosita dell'aria [Pg]
£, = Spazio vuoto operativo nel riempimento [adim§=h,,

&= grado di vuoto del riempimento [adim]

h,= hold-up dinamico del riempimento [adim]

Hdry—air []:P,dry—air

dry—air

Pr,,-. = Numero di Prandtl dell’aria [adim]

Kyy-ar = CONducibilita termica dell'aria [kW/HC]

_3.1417m0t o7l 1

- 1 —0.7116, 2121ﬂooo
T T?

con Tin [K] (9.

(6.12)
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Sostituendo la (6.6) e la (6.8) nella (6.7) sievté I'equazione differenziale che descrive la
variazione di temperatura della fase gassosa sepensezione all’'interno della colonna:
dT¢ _  -a, @, Qre-TY

= (6.13)
dZ G mCP,dry—air + WV |:(.gw)

Siassume infine che I'entalpia specifica dellaigmine liquidah, sia espressa in [kJ/kg] come:

h =G (T-=T) (6.14)

ovvero che il calore specifico della soluzione iitgusia dato da una costant®.(
Per calcolare la temperatura della fase liquideiascuna sezione della colonna €& necessario

partire dal bilancio di energia per il sistema hdi#co soluzione igroscopica-aria seguente:

L@h +GOoW, Oh = GIdH (6.15)

Inserendo quindi nella (6.15) I'entalpia della sdune liquida dall’espressione (6.6), il bilancio
assume la forma:

LT, BT+ GWOG, [ T- T)=
é[@cp,dry—air HTe + W06, 0dF+ dwi €,0 - )+, Tf)]} (6.16)

Da esso si ricava la terza equazione differenzialasolvere (6.17) che permette di stimare il

profilo di temperatura della soluzione liquida lorig colonna:
dT" G

~

iz L[,

%(CP,dry—air-*_ WWECI(;W)@GdﬁzG + [ CIB:’,V\J:(I—G _Tref )+/‘ Vap(-l—ref )_ CPL E(TL— -I—ref ):IM}

(6.17)

dz

Ricavato dunque un sistema di tre equazioni diffgadi ordinarie che permette di stimare i
valori del rapporto ponderale dp@ in fase gas e delle temperature dei due fluidiascuna
sezione infinitesima, per procedere con la risaogi restano da definire le condizioni al
contorno/iniziali. Tuttavia i dati al contorno @mperatura della soluzione igroscopica (e alcuni

dati della temperatura della fase gas) non soriarmiori nel processo di deumidificazione.
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Nell'assorbitore, per esempio, nel fondo sono tetemperatura e la composizione dell’aria
in ingresso ma non quella del glicole in uscita.

Dovendo scegliere una sezione di partenza si &aleciutilizzare, per entrambe le colonne, i
dati relativi al fondo. Quindi, per quanto riguartiassorbitore, si e utilizzato il rapporto
ponderale di vapore acqueo in fase gassosa e tarsparatura (che corrispondono ai dati noti
di ingresso dell’aria umida), mentre la temperatigla soluzione igroscopica é stata imposta
in modo tale che in testa si ottenga quella staljler saturare i gradi di liberta (Tabella 3.2).
Analogamente per le condizioni al fondo dello gigp solo la composizione dell’aria € nota,
mentre i rimanenti dati delle due fasi richiestf@ldo corrispondono ai valori fissati/calcolati

in Tabella 3.2.

6.3 Risultati

Analizzando dapprima i risultati ottenuti dalle siazioni numeriche relativi all'assorbitore, si
nota che per raggiungere la temperatura di rugietiéesta in uscita, a parita di diametro e
riempimento, € necessaria una colonna di altezaa@93 m, minore quindi di circa 30 cm
rispetto quella dimensionata nel Capitolo 4. Tafieerenza e dovuta probabilmente al fatto che
il modello che non utilizza i bilanci di energia aroscopici (Capitolo 4), per ragioni
conservative, si basa solamente sulla sezionerpiceadella colonna per il calcolo dell’altezza
delle unita di scambio. Con il modello che utilizzhilanci di energia microscopici invece,
calcolando ciascuna proprieta sezione per sezgnmigsce ad ottenere una minore altezza.
Tuttavia, poiché tale differenza non é cosi sigativa, entrambi i modelli sono accettabili.

E interessante poi notare dalle Figure 6.1 e 6eXihla frazione ponderale di TEG in soluzione
che quella molare di vapore acqueo in aria vannmaado assai piu consistente nella parte bassa
della colonna e nella parte superiore della colosinavvicinino lentamente verso i valori
impostati in testa rispettivamente, per la solugioningresso, pari a 0.985, e per la frazione
molare di vapor d’acqua, pari a 5.¥8° e corrispondente a una temperatura di rugiadaddi -
°C.
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Frazione ponderale di TEG lungo la colonna di assorbimento
T T T

35

]
n o

Altezza della colonna [m]
o

I | I |
0.982 0.9825 0.983 0.9835 0.984 0.9845 0985
Frazione ponderale di TEG

Figura 6.1. Profilo della frazione ponderale di TEG lungo lal@enna di assorbimento

Frazione molare di umidita in aria lungo la colonna di assorbimento
T T T

Altezza della colonna [m]

Frazione molare di umidita in aria <10

Figura 6.2. Profilo della frazione molare di umidita in ariamgo la colonna di assorbimento

Analizzando poi i profili di temperatura, si notmmediatamente che I'aria non ha un
andamento isotermo ma si raffredda lungo la colmmmeun andamento lineare fino a poco piu
di 26 °C per il contatto con la soluzione di glie@iu fredda caratterizzata da una portata

ponderale e un calore specifico piu elevati.
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4 Temperatura della aria umida lungo la colonna di assorbimento
T T T T T

[N]
5] 2

Altezza della colonna [m]

i

| 1 L 1 I | L I
26 27 28 29 30 3 32 33 34 35
Temperatura della aria umida [°C]

Figura 6.3. Profilo di temperatura dell’aria lungo la colonna dssorbimento

Considerando poi la temperatura della soluzionglidole, riportata nella Figura 6.4, ci si
accorge innanzitutto che in fondo alla colonna @sgari circa a 6.8 °C, valore quindi piu alto
rispetto a quello calcolato con i bilanci macroscopel Capitolo 3. Il TEG, entrando in testa
alla colonna, tende a riscaldarsi a causa siaotheatto con I'aria umida piu calda, sia del calore
latente che viene liberato per la condensazion&detlita presente in aria e tale fenomeno é
ben visibile soprattutto verso il fondo dove la gt di vapore acqueo € tale da provocare un
riscaldamento di quasi 4 °C in un metro di riempitoeNei restanti 3 metri infatti, dove questo
contributo viene meno, ¢ il calore dovuto allo sbantermico con I'aria piu calda a provocare
maggiormente I'aumento di temperatura del TEG, cbeme si evince dalla Figura 6.5 in cui

sono riportati i contributi al flusso di caloredts.
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Temperatura della soluzione di TEG lungo la colonna di assorbimento
T T T T

35

M
(] o

Altezza della colonna [m]
o

I | | 1 | |
0 1 2 3 4 5 [ 7
Temperalura della soluzione di TEG [°C]

Figura 6.4. Profilo di temperatura della soluzione di TEG lunigacolonna di assorbimento

i Flusso di calore lungo la colonna di assorbimento
T T T T

Totale
Scambio di materia
Scambio termico -

351

25

Altezza della colonna [m]
N
T

0.5 -

L L L L
0 100 200 300 400 500 600

Flusso di calore [W/mz]

Figura 6.5. Andamento dei flussi di calore lungo la colonnasorbimento

Anche per quanto riguarda lo stripper si nota subhlie con il modello basato sui bilanci
microscopici di energia, volendo ricavare le stessaposizioni ottenute in testa alla colonna
con i bilanci di materia nel Capitolo 3 a paritadéimetro e riempimento, I'altezza richiesta é

inferiore di circa 7 cm rispetto quella precedergate calcolata.
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Ancora una volta il motivo & da ricercarsi nel dathe il modello che non utilizza i bilanci
microscopici di energia dimensiona la colonna bdsansulla sezione maggiormente critica
(quella in testa alla colonna in questo caso).

Le Figure 6.6 e 6.7 seguenti mostrano che la smhezdi glicole, entrante dall’alto della
colonna, esce dallo stripper completamente rigéagresto che la sua frazione ponderale € pari
a 0.985, dopo aver ceduto I'umidita precedentemasgerbita all’aria di stripping che aumenta

cosi il suo contenuto molare in vapore acqueo dsun ordine di grandezza.

4o Frazione ponderale di TEG lungo la di stripping
T T T T

o =]
o ™

Altezza della colonna [m]

o
S

02

| | | 1

0

0.982 0.9825 0.983 0.9835 0.984 0.9845 0.985
Frazione ponderale di TEG

Figura 6.6. Profilo della frazione ponderale di TEG lungo lal@enna di stripping

Frazione molare di acqua in aria lungo la colonna di stripping
T T T

e
®
T

Altezza della colonna [m]
o
(=]

=3
FS
T

0.2

1 I I 1 |
0

0.005 0.01 0.015 0.02 0.025 0.03 0.035 0.04 0.045
Frazione molare di acqua in aria

Figura 6.7. Profilo della frazione molare di umidita in ariamgo la colonna di stripping
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Dalle Figure 6.8 e 6.9, € evidente che anche istqueaso I'assunzione per la quale I'aria viene
mantenuta isoterma lungo tutta la colonna non eettarvisto che subisce un riscaldamento di
circa 9 °C per il contatto con il flusso di liquigal caldo. Esso, a sua volta, si raffredda diecirc

3.5 °C quasi esclusivamente per fornire il cal@iente di evaporazione necessario per lo
scambio di materia, visto che tale contributo @pmeinante rispetto allo scambio di calore con

I'aria come si nota dalla Figura 6.10.

Temperatura della aria lungo la colonna di stripping
T T T

1.4 T T

=
o
T

Altezza della colonna [m]
=)
=2
T

2
™
T

0.2

1 1 I I L
26 27 28 29 30 31 32 33 34 35 36
Temperatura della aria di stripping [°C]

Figura 6.8. Profilo di temperatura dell’aria lungo la colonna stripping

Temperatura della soluzione di TEG lungo la colonna di stripping
T T T

£
o

T
|

Altezza della colanna [m]
=g
=)
T
1

e
S
T

0.2

| | 1 |
T 775 78 785 ficl 79.5 80 80.5 &1
Temperalura della soluzione di TEG [°C]

Figura 6.9. Profilo di temperatura della soluzione di TEG lunigacolonna di stripping
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Flusso di calore lungo la colonna di stripping
T T

1.4 T T

Totale

= Scambio di materia
Scambio termico

12— -

0.8 — =

0.6 — =

Altezza della colonna [m]

02~ =1

L L L L L l |
0 100 200 300 400 500 600 700 800
Flusso di calore [W/mz]

Figura 6.10.Andamento dei flussi di calore lungo la colonnatipping

Concludendo si puo affermare quindi che il modblsato sui bilanci microscopici di energia
appena presentato e utile per capire in manierdonudttagliata, in base all'analisi degli
andamenti delle composizioni e delle temperatutks diie fasi, i fenomeni che avvengono
allinterno di una colonna a riempimento. E chiate questa precisione dei risultati implica
una maggiore complessita nell’analisi e quindiilizeo di tale modello € consigliato
specialmente se i due fluidi hanno temperaturestitiscostano parecchio tra loro, come in
questo caso, rendendo quindi non piu trascurabdalore sensibile scambiato tra le due fasi
(non dovuto all’evaporazione/condensazione).

Tuttavia se non si vuole approfondire lo studioiaoasl dettaglio ma ci si vuole limitare
solamente al dimensionamento delle apparecchiailunepdello che non utilizza i bilanci
microscopici di energia risulta soddisfacente ansbespecialmente per la fase gassosa, le

temperature assunte non sono corrette.






Conclusioni

Il presente elaborato di tesi e dedicato all'amalisprocesso, al dimensionamento e alla
progettazione di un impianto di deumidificazioneada umida compressa calda che, trattando
elevate portate, possa produrre aria secca coteonzeratura di dew point in uscita per la fase
gas pari a -30 °C.

L’analisi di processo, basata sui bilanci macrosgap materia ed energia, ha dimostrato che,
utilizzando una tecnologia basata sull'assorbimed#b vapore acqueo con una soluzione
igroscopica liquida di TEG e una successiva riggziene di quest’ultima mediante stripping
con aria atmosferica, & possibile raggiungereatigrdi deumidificazione desiderato con una
spesa energetica limitata, attraverso un’adeguadigtirazione delle apparecchiature che
consente il recupero dell’'energia termica dispdeibAnzi, la configurazione di impianto
analizzata non necessita di alcuna fonte di cadsterna ma utilizza quello gia disponibile
dell'aria umida calda in entrata al processo. heolle condizioni operative selezionate
consentono di limitare significativamente il makedi TEG.

Dal dimensionamento delle apparecchiature e datiggitazione dell’'impianto, si € ottenuto
un prodotto compatto (con altezza inferiore ai i2€tri, in modo da poter essere introdotto
negli edifici), adatto alle esigenze richieste darcato del settore, in cui le colonne di
assorbimento/stripping hanno diametri inferiori5@l cm e operano con perdite di carico
limitate. Le prestazioni del prodotto progettatorémdono potenzialmente competitivo nel
mercato del settore.

Inoltre, per verificare I'accuratezza dei calcoloki nella progettazione dell'impianto, é stato
dimensionato e progettato anche un impianto pittaalmente in fase di costruzione presso
I'azienda; tale impianto pilota puo essere utilelperalidazione dei modelli matematici e delle
assunzioni utilizzati in fase di dimensionamenthedapparecchiature.

Infine, sono state svolte simulazioni numericherdmodello matematico accurato dei processi
di assorbimento/stripping nelle colonne a riempitaebasato sui bilanci microscopici di
materia e di energia totale. Cio ha consentitoverdica dettagliata delle assunzioni fatte in
fase di dimensionamento delle apparecchiaturedrauai profili di temperatura delle due fasi)
ed un’analisi accurata dei fenomeni di scambio atema e di energia all'interno delle colonne

a riempimento.






Nomenclatura

a = area specifica del riempimentojm’]

A B, C, D, E= parametri sperimentali e di fitting per il caloai alcune proprieta del TEG
a, = attivita dell'acqua

A..ma= area della colonna di assorbimento/stripping [m

a.; = area specifica efficace ffim”]

A, = area di ciascun foro del distributore di liqujda?]

a,m, n, t= parametri sperimentali per il calcolo del calspecifico del LiBr

A(m), B(m), C(m) = parametri sperimentali per il calcolo della press di saturazione del LiBr
a, = superficie specifica del riempimento bagnata/iin]

C, = parametro del riempimento utilizzatofin

C, (T)= calore specifico dell'acqua pura in condizioni S#iturazione alla temperatura T

[kJ/kmolK]

C (T) = calore specifico a pressione costante dell'&cxa alla temperatura T [KJ/RG]

P dry-air
C. s = calore specifico a pressione costante della solezdi LiBr [kJ/kmolK]
C, = calore specifico dell'acqua pura al punto tritd/kmolK]

C, (T, w)= calore specifico a pressione costante della entezdi TEG [kJ/kg’C]
CSW (T) = calore specifico dell’acqua in fase gassosataitgperatura T [kJ/k§C]
D, = coefficiente di auto-diffusione dell’acquaisi

D;g = coefficiente a diluizione infinita del soluto A&insolvente B [crfis]

D_..ma= diametro della colonna di assorbimento/stripgmy

D, = coefficiente di diffusione dell’acqua in ariafisi

D, = diametro dei fori del distributore di liquido [m]

D, = coefficiente di diffusione del TEG [its]

D, = coefficiente di diffusione della soluzione dobruro di litio [n?/s]

d,= dimensionale nominale del riempimento [m]
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d, .= diametro equivalente del riempimento [m]

D, = diametro dei tubi in cui circola il liquido neffpianto pilota [m]
F2"= coefficiente di scambio della fase gassosa rsstiebitore [kmoli/ris]
F2' = coefficiente di scambio della fase gassosa rstipper [kmoli/nt-s]
F***= coefficiente di scambio della fase liquida nedgarbitore [kmoli/rs]
F*"= coefficiente di scambio della fase liquida neftapper [kmoli/nt-s]
F, = parametro di flusso adimensionale

g = accelerazione di gravita [m]s

G = portata ponderale di aria [kg/min]

G = flusso ponderale di aria [kes’]

G = flusso ponderale specifico di aria fkgm?s]

G, = flusso ponderale in condizioni di flooding [kghmm?]

h, = battente di liquido prima della pompa [m]

H. = entalpia specifica dell’aria umida [kJ/kg]

H, = altezza delle unita di scambio rispetto la feagsgsa [m]

Hgf’; =portata entalpica dell’aria umida in ingresso alfarbitore [kJ/min]
H¢', = portata entalpica dell'aria di stripping in ingresslo stripper [kJ/min]
H¢2 = portata entalpica dell'aria umida in ingresseadler 2 [kJ/min]

H3", = portata entalpica dell’aria essiccata in ustitttassorbitore [kJ/min]
Heot = Portata entalpica dell’aria umida in uscita cianpressore [kJ/min]
H¢, = portata entalpica dell’aria umida in uscita daitambiatore HX 1 [kJ/min]
He',,. = portata entalpica dell'aria di stripping in usoilallo stripper [kJ/min]
h,_ = entalpia della soluzione igroscopica [kJ/kg]

H, = altezza delle unita di scambio rispetto la fapeidla [m]

hfﬁ’j = portata entalpica della soluzione igroscopica gresso all’'assorbitore [kJ/min]
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h* = portata entalpica della soluzione igroscopicaseita dall'assorbitore [kJ/min]

L,out

hf}n = portata entalpica della soluzione igroscopicagnesso al cooler 1 [kJ/min]

/" = portata entalpica della soluzione in ingresso sdiambiatore HX 1 [kJ/min]

°' = portata entalpica della soluzione igroscopicamgresso allo stripper [kJ/min]

hstr

" ou = POrtata entalpica della soluzione igroscopica titagiallo stripper [kJ/min]

h, = hold-up dinamico del riempimento [m]

H iemp= altezza del riempimento [m]

I .,SA S5, A= coefficienti dell’equazione per il calcolo deleticiente di diffusione del TEG
k; = coefficiente di scambio di materia della fasesgaa nelle colonne [m/s]

k_ = coefficiente di scambio di materia della faseiltp nelle colonne [m/s]

k = costante di Boltzmann [J/K]
k

aria

= conducibilita termica dell'aria [KW//HC]
k, A = parametri sperimentali per il calcolo di alcumeqgieta del LiBr
K, = parametro di flooding

K = parametro di flusso

L = portata ponderale di soluzione igroscopica [kg]mi

L = flusso ponderale della soluzione igroscopicarfieg]

L = flusso ponderale specifico di soluzione igroscagkgreg/m?s]

m?**= coefficiente angolare della retta di esercizibagsorbitore in termini di rapporti molari
m®" = coefficiente angolare della retta di esercizitbodgtripper in termini di rapporti molari
 str

Miy-airow = POrtata ponderale di aria in uscita dallo strifgg/min]

s~ Str

Miy-airin = POrtata ponderale di aria secca di strippingrfkg]

s~ Str

Miy-aiinmin= MiNiMa portata ponderale di aria di strippingcselikg/min]

abs

Mg = rapporto tra le frazioni molari di acqua in fagassosa e liquida all'equilibrio

nell’assorbitore
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rrﬁf;— rapporto tra le frazioni molari di acqua in fag@ssosa e liquida all’equilibrio nello

stripper

Mimiaairin = POrtata ponderale di aria umida [kg/min]

Mio- massa di kD [g]

M e = massa di LiBr [g]

abs

i, = portata ponderale di soluzione igroscopica imasgo all'assorbitore [kg/min]

abs
L,in,min —

m = portata ponderale minima di soluzione igroscopitaingresso all’assorbitore

[kg/min]

abs

... = portata ponderale di soluzione igroscopica intastall’assorbitore [kg/min]

Mk "= portata ponderale di make up necessaria [kg/gjorn

abs, G

m;’s. = portata ponderale di acqua assorbita nell’agsoedkg/min]
mj‘vbf;G— portata ponderale di acqua nell’aria umida irréisgo all’assorbitore [kg/min]
mj‘vb(?u‘f portata ponderale di acqua nell’aria essiccatesaita dall’assorbitore [kg/min]

m;,> = portata ponderale di vapore acqueo nell'ariatdpging in ingresso allo stripper

[kg/min]

str,G —

m, .= portata ponderale di vapore acqueo nell'aria tdpging in uscita dallo stripper

[kg/min]

N = numero di Avogadro [Kmol§

Mo arn = POrtata molare di aria secca in ingresso all'asgare [kmoli/min]

Mgy -arin = POrtata molare di aria di stripping secca in &g allo stripper [kmoli/min]

N&>= numero di unita di scambio della fase gassod@assbrbitore

Meomic-ar in= POrtata molare di aria da deumidificare in ingreal processo [kmoli/min]
n,= numero dei fori del distributore di liquido

N "= numero di unita di scambio della fase liquiddalstripper

N_s = Moli di LiBr [mole]

NPSH, = NPSH disponibile per la pompa [m]
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N,, = flusso molare di acqua all'interfaccia [kmolfsi

P = pressione [atm]

P2= pressione dell’aria umida nell’assorbitore [bar]

P*"= pressione dello stripper [bar]

P = pressione alla quale sono state calcolate léofiamolari di acqua presenti in aria

PM = peso molecolare dell’aria secca [kg/kmole]

dry-air

PM, ;= peso molecolare del TEG [kg/kmole]

PM,, = peso molecolare dellacqua [kg/kmole]

PM;t,’,in = peso molecolare dell’aria di stripping in ingresdlo stripper [kg/kmole]
P j},’,out: peso molecolare dell’aria di stripping in usdtlo stripper [kg/kmole]

PM....= peso molecolare della soluzione di bromuro @ [ikg/kmole]
PMfﬁ’,f: peso molecolare della soluzione in ingressosdbabitore [kg/kmole]
PMfffmz peso molecolare della soluzione in uscita dabasitore [kg/kmole]
PM s, = peso molecolare di LiBr [g/mole]

PM:' = peso molecolare della soluzione igroscopicagneaso allo stripper [kg/kmoli]

lig,in —
PM,;be: peso molecolare della soluzione igroscopica aitaslall’assorbitore [kg/kmoli]
PM, e 2= P€SO molecolare dell'aria umida [kg/kmole]

P = pressione di saturazione del LiBr [kPa]

Pr

o = NUMero di Prandtl dell'aria [adim]
P = pressione di saturazione della soluzione di TE@Hg]
Pien = pressione di saturazione del TEG puro in ingrediscstripper [bar]

P....= prevalenza fornita dal battente di liquido nettesca [Pa]

vasca

P°*(T) = pressione di saturazione dell'acqua alla tempeadt [bar]

g = parametro per il calcolo delle perdite di carttraverso il iempimento delle colonne

0., = portata termica estratta dal sistema con il eabl&J/min]

0, = flusso termico in fase gas [kW/m
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R = costante universale dei gas fRH¥K-mole]
T = temperatura [K]

T.= temperatura critica dell’'acqua
Ts'= temperatura nell'assorbitore di ciascuqi,%f, assunto un profilo lineare [°C]

Tt = temperatura nello stripper di ciascuxji” , assunto un profilo lineare [°C]

T

crist

= temperatura di cristallizzazione del bromuroaitith [K];

T2 =temperatura di rugiada dell’acqua richiesta icitasdall’assorbitore [K]

w,dew out™

T, , Ty = temperature dei punti di transizione del bromdliriitio
T2*¢ = temperatura dell’aria umida in ingresso all’'abgore [°C]

T20s¢ = temperatura dell’aria essiccata in uscita dsdiabitore [°C]

out

TG = temperatura dell’aria umida in uscita dal corspoge [°C]

out

T %= temperatura dell’aria umida in ingresso al co@l¢tC]

TM2¢ = temperatura dell’aria di stripping in ingres$io acambiatore HX 2 [°C]

HX1,G
Tout

= temperatura dell’aria umida in uscita dallo sbatore HX 1 [°C]
T°"¢ = temperatura dell’aria di stripping in ingresdio atripper [°C]
T2'¢ = temperatura dell’'aria di stripping in uscita daltdonna [°C]

T. = temperatura all'interfaccia liquido-vapore[°C]

T» " = temperatura della soluzione igroscopica in isgoeall’assorbitore [°C]

T2t = temperatura della soluzione igroscopica in astét’assorbitore [°C]

out

T 't = temperatura della soluzione igroscopica in isgoeal cooler 1 [°C]

T,”* = temperatura della soluzione igroscopica in isgoeallo scambiatore HX 1 [°C]
T>"t = temperatura della soluzione igroscopica in isgoeallo stripper [°C]

TOSJ{'L = temperatura della soluzione igroscopica in ast#llo stripper [°C]

T.°'= temperatura prima dello scambio termico del uidldo [°C]

T.o= temperatura dopo lo scambio termico del fluidaléto [°C]

out

T'= temperatura dopo lo scambio termico del fluidd@4°C]

out
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T = temperatura prima dello scambio termico del fiuiceddo [°C]

out
T = temperatura di riferimento [°C]
T, = temperatura dell’acqua al punto triplo [K]
UR= umidita relativa [%]
V,,V, = volumi molari di A e B alla temperatura T [&imol]
\/d?;’fair’m = portata volumetrica di aria da deumidificarerigriesso al processo ffmin]
v, = velocita superficiale del gas in colonna [m/s]
v, = velocita superficiale del liquido in colonna [in/s
v = velocita di immissione del liquido attraverswiifdel distributore di liquido [m/s]
vPP= velocita del liquido all’interno dei tubi dell'ipianto pilota [m/s]
V,**= portata volumetrica di TEG in ingresso all’asstrie [m?/s]
W, 5, = frazione ponderale di LiBr in soluzione
W, = frazione ponderale di TEG in soluzione [%]
P = frazione ponderale di TEG nell'assorbitore

¢ = frazione ponderale di TEG nello stripper

£e. o= frazione ponderale di TEG in uscita dall’assanst

Str

Weg, o= frazione ponderale di TEG presente nell’ariatdpping in uscita dallo stripper
W, = rapporto ponderale di vapore acqueo in ariacisgkarid

w2 = frazione ponderale di acqua nella soluzione igp&a in ingresso all’assorbitore

w,in

w"¢ = frazione ponderale di vapore acqueo nell’ariatdpping

w,in

w"C = frazione ponderale di vapore acqueo present@rnaltli stripping

w,out

wsL = massima frazione ponderale di acqua nella satezigroscopica in uscita

w,out,max

w"¢ = massima frazione ponderale di vapore acqueaani@lin uscita dallo stripper

w,out,max

X, X, = frazioni molari dei punti di transizione del broro di litio

X g, = frazione molare di LiBr in soluzione
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Xre = frazione molare di TEG in soluzione

str

Xfee,in = frazione molare di TEG presente nella soluzigmescopica in ingresso allo stripper

str —

X, = frazione molare di acqua nella soluzione igrosmpll'interfaccia liquido-gas

abs

X, = frazione molare di acqua nella soluzione igroszm ingresso all’assorbitore

str

X, = frazione molare di acqua nella soluzione igrogzm ingresso allo stripper

str

X, o = frazione molare di acqua nella soluzione igroszm uscita dallo stripper

abs

Xuotma— Massima frazione molare di acqua nella soluzieg@scopica in uscita
dall’assorbitore

Yiee o= frazione molare di TEG presente nell'aria diggiing in uscita dallo stripper

y,,= frazione molare di vapore acqueo in aria

yj‘vf’f= frazione molare di vapore acqueo in aria alltifggecia liquido-gas

yfv‘j,ﬁ = frazione molare di vapore acqueo in aria in isgeeall’assorbitore

yars = frazione molare di vapore acqueo in aria in asdll’assorbitore

str

Yain = frazione molare di vapore acqueo nell'aria inr@sgo allo stripper

str

Yain = frazione molare di acqua nell’aria di strippimgimgresso allo stripper

Yo o= frazione molare di acqua nell'aria di strippimguiscita dallo stripper

str
yw,out,max

= massima frazione molare di vapore acqueo nealliaruscita dallo stripper
Y, = rapporto molare di acqua in aria [kmejidkmoliaid

Y,,;= rapporto molare di acqua in aria all'interfacienoliacqudkmoliarig]

Y, = rapporto molare del vapore acqueo in aria ingagp allo stripper

Y2 = rapporto molare del vapore acqueo in aria intastall’assorbitore

w,out

Lettere greche
a = fattore termodinamico di correzione per il catcdel coefficiente di diffusione del TEG

a,, B,y = parametri sperimentali per il calcolo del calspecifico del LiBr

a,, = coefficiente di scambio termico convettivo déiae gassosa [KW/AAC]
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a,, = coefficiente di scambio termico della fase gaagkgv/m?-°C]
X = parametro per determinare le condizioni di flogdnelle colonne

AH = battente di liquido nella vasca di laminaziong [m

vasca™

AP/Z = perdite di carico del riempimento delle colonmaH.O/m]
AT, = delta T medio logaritmico [°C]
a,0,,0, = parametri sperimentali per il calcolo del coséinte di diffusione del LiBr

£ = parametro del riempimento scelto

£, = Spazio vuoto operativo nel riempimento [adim]
Ve = coefficiente di attivita del TEG
Yuater= CO€fficiente di attivita dell’acqua

recin(Wins o T D) = coefficiente di attivita del TEG in ingresso adisipper

n
VoS (wige T *y = coefficiente di attivita dell’acqua nell’asscidrie

Yo (wite, T°1) = coefficiente di attivita dell’acqua nello strigp

abs L
w,in ?

e (w o ST ) = coefficiente di attivita dell'acqua in ingresdbassorbitore

i (wyti, Tat) = coefficiente di attivita dell’acqua in ingresdimastripper
bs

w,out w,out,maxX * out

(Wi Tou ) = coefficiente di attivita dell’acqua in uscita kbestripper

w,out? * out

(w22t T 2%5=minimo coefficiente di attivita dell’acqua in ucdall’assorbitore

Ao(T ) = calore latente di vaporizzazione dell’acqua tdtaperatura di riferimento [kJ/kg]

M = viscosita dinamica dell’'acqua alla temperattr@Pas]

Uz = viscosita del solvente B per il calcolo del caxdinte di diffusione del TEG [cPoise]

M, = viscosita della soluzione igroscopica [cPoise]

e = Viscosita della soluzione di TEG [cPoise]

U, = viscosita dell'acqua [cPoise]

V, min= flusso volumetrico di liquido minimo [ffh-m?]

v,.= volume molare dell’acqua alla temperatura P/kmole]

abs _—

v = volume molare dell'aria in ingresso all’assorbigm’/mole]

m,in
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Ve = Volume molare dell'aria in uscita dallo stripfer’/mole]
0, = densita dellaria [kg/r}

0, = densita della soluzione igroscopica [ké/m

Pree= densita della soluzione di TEG [kgim

Piee o= densita del TEG in uscita dall’assorbitore [kg}/m

Precin = densita del TEG in ingresso allo stripper [k§/m

Pres o= densita della soluzione di TEG in uscita dalkipger [kg/n]
Plies.= densita del TEG in uscita dalla vasca [ki/m

0,,= densita dellacqua a 20 °C [kg/m

D, (B0°F )= densita dell’acqua pura a 60 °F [kgIm

O, = tensione superficiale del TEG puro [dyne/cm]

o, = tensione superficiale critica del materiale detpimento [N/m]

o = tensione superficiale della soluzione di TEG [IN/m

r = parametro dell’equazione per il calcolo dei cmgghti di attivita del TEG e dell'acqua
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