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OZET

Yiiksek Lisans Tezi

TERMIiK SANTRALLERIN FGD UNITELERINDE KUKURT DIOKSIiT ARITMA
VERIMINiN BELIRLENMESI

Semih ERYILMAZ

Zonguldak Biilent Ecevit Universitesi
Fen Bilimleri Enstitiisii

Cevre Miihendisligi Anabilim Dah

Tez Damismani: Prof. Dr. Ayten GENC
Agustos 2019, 75 sayfa

Bu ¢alismada termik santrallerdeki baca gazi kiikiirt aritma tnitelerinde (FGD) kiregtasi
cozeltisi ile baca gazindan kiikiirt dioksitin uzaklastirilmasinda verimin belirlenmesi
hedeflenmistir. Oncelikle literatiirdeki kiikiirt dioksit giderim verimi modelleme ¢alismalar1
detayli olarak arastirillmis ve iki film teorisi ile kiitle transfer yasalarma bagli bir model
secilmistir. Segilen kiikiirt dioksit giderim modelinde verimi etkileyen parametreler toplam gaz
kiitle transfer katsayisi, sivi-gaz arayiizey alani, baca gazi debisi, ¢ozelti debisi, absorpsiyon
kolonu hacmi ve sicakliktir. Ayrica kiikiirt dioksit giderim modelinin gegerliligi Zonguldak
ilinde bulunan termik santraldeki dort FGD tinitesinin bir yillik isletme verileri analiz edilerek

degerlendirilmistir.

FGD iinitelerinde kiitle transfer katsayis1 fiziksel ortam sartlarinin yaninda temel olarak sivi-
gaz temas alani ve akis dinamigine baglidir. Kiitle transfer iyilestirme faktorii 5 oldugunda

kiikiirt dioksit isletme giderim verimlerine en yakin model tahminleri elde edilmistir. Bu sonug,



OZET (devam ediyor)

kikiirt dioksit gazinin kiregtasi ¢ozeltisine transferinde en 6nemli adimin diflizyon olmasina

ragmen, ¢Ozeltide olusan reaksiyon hizlarinin da etkili oldugunu gostermektedir.

Cozelti debisinin (L) baca gazi debisine (G) oran1 arttiginda, kiikiirt dioksit giderim modelinden
elde edilen verim tahminlerinde artis elde edilmistir. Benzer durum FGD f{initelerinden elde
edilen isletme giderim verimleri i¢in de gegerlidir. L/G oranina bagli olarak elde edilen model
ve isletme giderim verimleri arasindaki en yiiksek fark %4,1°dir. Ayrica kiikiirt dioksit giderim
modelinden Tesis I ve Tesis II’deki FGD tinitelerinde en uygun L/G ¢alisma oranlari sirasiyla
15,5 ve 13,3 olarak elde edilmistir. Bu oranlarin FGD iinitelerinde isletmede uygulanan L/G
oranlart ile eslestigi belirlenmistir. Bu sonuglar Kiikiirt dioksit giderim modelinin galisilan dort

FGD {initesinden elde edilen isletme verileri ile uyumlu oldugunu gostermektedir.

Damlacik cap1 sivi-gaz arasindaki arayiizey alanimi belirleyen 6nemli bir parametredir.
Damlacik capindaki artis sivi-gaz temas alaninda azalisa neden olacagindan kiikiirt dioksit
giderim veriminde azalma tahmin edilmektedir. Kiikiirt dioksit giderim modelinden elde edilen
sonuglar damlacik ¢ap1 1600 um’den 2000 pm’ye artirildiginda giderim veriminde yaklasik %3

oraninda diisiis oldugunu gostermistir.

FGD (initelerinden elde edilen isletme verileri incelendiginde, absorpsiyon kolonundaki
sicaklik ve pH degerleri arttiginda kiikiirt dioksit giderim veriminin arttigr gézlenmistir. Ancak
secilen kiikiirt dioksit giderim modeli FGD iinitesinde sabit sicaklik ve pH icin gegerli
oldugundan bu parametrelerdeki degisimlerin  giderim  verimine olumlu etkisi

belirlenememistir.

Anahtar Kelimeler: Baca gazi kiikiirt aritma, kikirt dioksit absorpsiyonu, kiikiirt dioksit

giderimi, kiikiirt dioksit emisyonu kontrolii.

Bilim Kodu: 615.01.01
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ABSTRACT

M. Sc. Thesis

DETERMINATION OF SULFUR DIOXIDE REMOVAL EFFICIENCY IN FGD
UNITS OF THERMAL POWER PLANTS

Semih ERYILMAZ

Zonguldak Biilent Ecevit University
Graduate School of Natural and Applied Sciences

Department of Environmental Engineering

Thesis Advisor: Prof. Dr. Ayten GENC
August 2019, 75 pages

In this study, the efficiency of desulphurisation from flue gas was aimed to be determined with
limestone solution in flue gas desulphurisation unit (FGD) at thermal power plants. First, the
modeling studies on sulfur dioxide removal efficiency in the literature have been examined in
detail and a model based on two film theory and mass transfer laws have been chosen. The total
gas mass transfer coefficient, liquid-gas interface area, flue gas flow rate, solution flow rate,
absorber volume and temperature are the parameters, which affect removal efficiency in the
sulfur dioxide removal model. In addition, the validity of the sulfur dioxide removal model was
evaluated by analyzing the operating data of the four FGD units of Plant I and Plant Il thermal

power plants located at Zonguldak.
In FGD units, the mass transfer coefficient is mainly dependent on the fluid-gas contact area

and flow dynamics, as well as the physical environment conditions. When the mass transfer

improvement factor is 5, the closest model estimations were obtained to the operational removal

vii



ABSTRACT (continued)

efficiencies. This result shows that even though diffusion is the most important step in the
transfer of sulfur dioxide gas to the limestone solution, the reaction rates formed in the solution

are also effective.

When the ratio of solution flow rate (L) to flue gas flow rate (G) is increased, the removal
efficiency estimates obtained from the sulfur dioxide removal model also increase. The same
conclusion was also observed in the analysis of the operational removal efficiencies obtained
from FGD units. Depending on the L/G ratio, the highest difference between the model and
operational removal efficiencies is 4.1%. In addition, the optimum L/G working ratios were
obtained from the sulfur dioxide removal model as 15,5 and 13,3, respectively, in the FGD units
in Plant I and Plant 11. It was observed that these L/G ratios were applied in FGD units. These
results show that the sulfur dioxide removal model is consistent with the operating data obtained
from the four FGD units studied.

The droplet diameter is an important parameter that determines the interface area between liquid
and gas. Since the increase in droplet diameter will cause a decrease in the liquid-gas contact
area, a decrease in sulfur dioxide removal efficiency is predicted. The sulfur dioxide removal
model results shows approximately 3% decreases in removal efficiency as the droplet diameter
increased from 1600 to 2000 pum.

The analysis of the operating data of FGD units shows that increases in temperature and pH
cause increases in sulfur dioxide removal efficiency. However, since the developed sulfur
dioxide removal model is valid for constant temperature and pH in FGD unit, the effect of

variations in these parameters on removal efficiency could not be determined.

Keywords: Flue Gas Desulfurization (FGD), Sulfur dioxide absorption, Sulfur dioxide

removal, Sulfur dioxide emission control.

Science Code: 615.01.01
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SIMGELER VE KISALTMALAR DIiZiNi

SIMGELER

Cy : A Molekiiliiniin Konsantrasyonu (mol/m?)

Cso, SO2 Molekiiliiniin Konsantrasyonu (mol/m?)

D : Boru ¢ap1 (m)

Dy :“A” Molekiiliiniin “B” Ortaminda Difiizyon Katsayis1 (m?/s)

D,. :Toplam Etkin Difiizyon Katsayisidir (m?/s)

Dy  :Knudsen Difiizyon Katsayis1 (m?/s)

dy : Damlacik Capi1 (m)

E : Kiitle Transferi lyilestirme Faktorii

f : Damlacigin Titresim Frekansi (1/s)

G : Gaz Debisi (m3/s)

H*  :Henry Katsayis1 (m® atm /kmol)

H : Termodinamik denge sabiti (kmol/m? atm)

Ja : A Molekiiliiniin Molar Akis1 (mol/m?s)

Jax A Molekiiliiniin x Yoniindeki Molar Akisi (mol/m?s)

Jar  : Turbiilansh Akis Nedeniyle A Molekiiliiniin Molar Akis1 (mol/m? s)

k : Kiitle Transfer Katsayis1 (m/s)

ks  :Boltzman Sabiti (1,38x102% J/K)

k. : Konvektif Kiitle Transfer Katsayist (m/s)

ke : Gaz Fazi Kiitle Transfer Katsayis1 (mol/m? s atm)

k;, : Siv1 Faz Kiitle Transfer Katsayisi, (m/s)

k, : Mol Oranma Gére Gaz Faz Kiitle Transfer Katsayis1 (mol/m? s mol orani)
k, : Mol Oranma Gére Sivi Faz Kiitle Transfer Katsayis1 (mol/m? s mol orani)
K, : Mol Oranima Gére Toplam Gaz Fazi Kiitle Transfer Katsayis1 (mol/m? s mol orani)
K, : Mol Oranina Gére Toplam Sivi Faz Kiitle Transfer Katsayis1 (mol/m? s mol orani)
K. : Toplam Gaz Kiitle Transfer Katsayis1 (mol/m? s atm)
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SIMGELER VE KISALTMALAR DiZINi (devam ediyor)

l . Karakteristik Uzunluk (m)

L : S1v1 debisi (m?/s)

my,  : Damlacik Kiitlesi (kg)

M : Molekiiler Agirlik (kg/kmol)

M,  : A Maddelerinin Molekiiler Agirlig1 (g/mol)

Mg  : B Maddelerinin Molekiiler Agirlig1 (g/mol)

N, : A Molekiiliiniin Kiitle Transfer Akis1 (mol/m? s)

Ngp, :SO2 Molekiiliiniin Kiitle Transfer Akist (mol/m?3 s)

P : Basing (atm)

P, : A Molekiiliiniin Gaz Fazindaki Kismi Basinci (atm)
Pgp, : SO2 Molekiiliiniin Gaz Fazindaki Kismi Basinci (atm)
Pgp,,1 + SO2 gazimin FGD tinitesine giris kismi basinci (atm)
P, 2 : SO2 gazimin FGD tinitesinden ¢ikis kismi basiner (atm)
Q. : S1v1 Molar Akis Hiz1 (mol/sa)

QLq : Sivi girig molar hizi (mol/sa)

Qrp : Sivi¢ikis molar hizi (mol/sa)

Qy  : Gaz Molar Akis Hiz1 (mol/sa)

Qv : Gaz Cikis Molar Hiz1 (mol/sa)

Qvp : Gaz Giris Molar Hizi (mol/sa)

R : Evrensel Gaz Sabiti ( atm m3/kmol K)
T : Gozenek Yarigapidir (m)

s : Reaksiyon Hizi

To : Molekiiler Yaricap (cm)

s : Yiizey Yenileme Frekansi (1/s)

T : Sicaklik (K)

to : Alikonma Siiresi

u : Hiz (m/s)

Uy : A Maddesinin Hiz1 (m/s)
Up : B Maddesinin Hiz1 (m/s)

Ug : Hacimsel Ortalama Hiz (m/s)
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SIMGELER VE KISALTMALAR DiZINi (devam ediyor)

: Ortalama Molekiiler Hiz (m/s)

: Hiz (m/s)

: Coziinen Maddenin Normal Kaynama Sicakligindaki Molar Hacmi (m®kmol)
: Absorpsiyon Kolonu Hacmi (m®)

: Uzaklik (m)

: A Molekiiliiniin S1v1 Giris Mol Orani

: A Molekiiliiniin Kontrol Yiizeyinde S1vi1 Fazdaki Mol Orani
: A Molekiiliiniin S1v1 Cikis Mol Orani

: A Molekiiliniin Stvi Fazdaki Mol Orani

: A Molekiiliiniin Araylizeyde Sivi Fazdaki Mol Orani

: A Molekiiliiniin S1v1 Fazindaki Denge Mol Orant

: A Molekiiliiniin Gaz Fazindaki Mol Oran1

: A Molekiiliiniin Gaz Cikis Mol Orani

: A Molekiiliiniin Gaz Giris Mol Orani

: A Molekiiliinlin Araylizeyde Gaz Fazdaki Mol Orani

: A Molekiiliiniin Gaz Fazindaki Denge Mol Orant

: A Molekiiliiniin Kontrol Yiizeyinde Gaz Fazdaki Mol Orani

Yunan Harfleri

a

eN,ort

&g

: Hacim basina diisen arayiizey (m?/mq)

: A ve B Molekiillerinin Maksimum Cekme Enerjisi
: A Molekiiliiniin Molekiiler Cekme Enerjisi

: B Molekiiliiniin Molekiiler Cekme Enerjisi
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BOLUM 1

GIRIS

Kiikiirt dioksit (SO2) komiir gibi fosil yakitlarin yanmasi sirasinda kiikiirdiin oksidasyonu
sonucu olusan bir {riindiir. Kiikiirt dioksitin hem ¢evreye hem de insan saglifina olumsuz
etkileri bulunmaktadir. Fazla miktarda kiikiirt dioksite maruz kalindiginda nefes darligi, gogiis
stkismasi ve soluma giigliigli goriiliir. SO2 gazinin ¢evre tizerindeki en biiytlik etkisi ise asit
yagmurlaridir. Gaz fazindaki SOz su ile birlestiginde siilfiiroz asidi (H2SO3) olusur. Siilfiiroz
asidi atmosferde oksidasyona ugrayarak siilfiirik aside (H2SO4) doniisiir. Olusan asit yagmurlari
akarsularimn, gollerin ve topragin zarar gormesine neden olmaktadir. Bu durum ekolojik dengeyi
bozmaktadir. SO, gazinin hem insan sagligina hem de dogaya zarar vermesi SOz emisyonunun
kontrol edilmesini zorunlu kilmistir. Ulkemizdeki SOz gazinin emisyon degerleri 03.07.2009
tarihli 27277 sayili Resmi Gazete’de yaymlanan “Sanayi Kaynakli Hava Kirliliginin Kontroli
Yonetmeligi” (SKHKKY) ile belirlenmistir. 20.12.2014 tarihli 29211 sayili Resmi Gazete’de
yaymlanan degisiklikle gilincellenen “Sanayi Kaynakli Hava Kirliliginin Kontroli
Yonetmeligi” ile bu tezin konusunu olusturan yakma tesisleri i¢in SO2 emisyon simir degeri

yakit 1s1l giicti > 100 MW olan tesisler icin 200 mg/Nm? olarak belirlenmistir.

Kiikiirt oksitlerin emisyonlar1 yakit igerisindeki kiikiirtten kaynaklanir. Fosil yakitlar
icerisindeki kiikiirt inorganik siilfitler ve organik bilesikler seklinde bulunur. Ornegin, kdmiir
icerisindeki kiikdirt; pritik kiikiirt, organik kiikiirt, kiikiirt tuzlar1 ve elemental kiikiirt seklinde
bulunur. Yanma sirasinda kiikiirt oksitlerin biiyiik ¢ogunlugu kiikiirt dioksit (SO2) formunda
olusur (IPPC 2006).

Yanma sonucunda ag¢iga ¢ikan kiikiirt dioksitin aritilmasi i¢in ¢esitli yontemler gelistirilmistir.
Baca gaz1 kiikiirt aritma sistemi (Flue Gas Desulphurisation, FGD) geleneksel olarak biiyiik
elektrik liretim kazanlarinda olusan SO2 emisyonunu azaltmak amaciyla sulu yikayicilardan
olusur. FGD sistemleri sanayi alaninda komiir yakitli termik santrallerde ve diger endiistri

proseslerinde 1970°li yillarda Amerika ve Japonya’da kurulmus olup, 1980°li yillarda



Avrupa’da cogalmistir (Cordoba 2015). Baca gazi kiikiirt aritma sistemleri kullanilan
absorbanin tekrar kullanilip kullanilamayacagina gore ikiye ayrilir. Absorbanin tekrar
kullanildig1  sistemler yenilenebilir sistemler, tekrar kullanilamadigi sistemler ise
yenilenemeyen sistemler olarak adlandirilir. Yenilenebilir ve yenilenemeyen sistemlerde basta
1slak ve kuru sistemler olmak tizere alt gruplara ayrilir. Diinyada uygulanan baca gazi aritma
sistemlerinin  %80’nine yakini 1slak kirectagi ¢ozeltisi ile kiikiirt giderme yontemiyle
calismaktadir (IPPC 2006). Bu sistemin tercih edilmesinin en 6nemli nedenleri kiregtaginin

kolay temin edilmesi ve sistem veriminin yiiksek olmasidir (Cay 2013).

Bu calismada termik santrallerde baca gazindaki kiikiirt dioksitin kiregtagi ¢ozeltisi ile
arittminda SO» giderim verimini tahmin edilmesi i¢in gecerli bir model kullanilmasi
hedeflenmistir. Calismanin ilk asamasinda kiikiirt dioksit aritimi1 konusunda literatiirde bulunan
modelleme galismalar1 detayli incelenmis ve iki film teorisi temelli bir kiikiirt dioksit giderim
modeli (Dou et al. 2008) secilmistir. Segilen kiikiirt dioksit modelinin ara basamaklar: kiitle
transfer yasalar1 kullanilarak model varsayimlari belirlenmistir. Kullanilan modelde kiik{irt
dioksit verimini etkileyen parametrelerin en 6nemlileri toplam gaz kiitle transfer katsayisi, kiitle
transferi iyilestirme faktorii, baca gaz debisi, ¢ozelti debisi, absorpsiyon kolonu hacmi ve
sicakliktir. Zonguldak ilinde bulunan bir termik santralin FGD tinitelerinin kapasite bilgileri ve
isletme verileri kullanilarak SO2 giderim verimine etki eden parametrelerin sayisal degerleri
hesaplanmugtir. Hesaplamalarda Tesis | olarak adlandirilan tesiste yer alan ve 6zdes kapasiteli
FGD: ve FGD: tiniteleri ile Tesis II olarak adlandirilan tesiste yer alan 6zdes kapasiteli FGD3
ve FGDg tinitelerinin verileri kullanilmigtir. Modele gore SO2 giderim verimleri tahmin edilmis
ve L/G oraninin, damlacik ¢apinin, sistem sicakliginin, kiitle transferi iyilestirme faktoriiniin
giderim verimine olan etkisi incelenmistir. Modelden elde edilen sonuglar FGD iinitelerinin bir
yillik isletme verileri ile karsilastirilmistir. Yapilan ¢alisma sonucunda model ile isletme
giderim verimlerinin benzer olmasi nedeni ile modelin SO, giderim verimi tahmininde

kullanilabilecegi diisiiniilmektedir.



BOLUM 2

LITERATUR CALISMALARI

Literatiirde FGD finiteleri ile ilgili bir¢ok calisma bulunmaktadir. Bu calismalarin konu
basliklar1 genel olarak FGD tinitelerinde hesaplamali akiskanlar dinamigi (Computational Fluid
Dynamics, CFD) analizi, modelleme ¢alismalari, optimizasyon ¢alismalari ve maliyet
caligmalar1 seklindedir. Bu ¢calismanin amaci FGD {initelerinde kiikiirt dioksit aritma veriminin
belirlenmesi oldugundan modelleme ile ilgili ¢alismalar {izerinde durulmustur. Diger konu
basliklar1 ise genel bilgi olmas1 amaciyla verilmistir. Literatiir arastirilmasi sirasinda giincel

tarihli makalelerden baslanmis ve eskiye dogru gidilmistir.

2.1 FGD TESISLERININ MODELLENMESI iLE ILGILI YAPILAN CALISMALAR

FGD tesislerinin modellenmesinde iki film teorisi, penetrasyon teorisi, yiizey yenileme teorisi
kullanilabilir. Ayrica Euler-Euler ve Euler-Langrage yaklagimlarinin kullanildigi ¢alismalarda

bulunmaktadir. Her bir teori ya da yaklasim ile ilgili yapilan ¢alismalar asagida 6zetlenmistir.

2.1.1 Film ve ki Film Teorisi Kullamlarak Yapilan Modelleme Calismalar

FGD {initesinin yatirnm maliyetinin hesaplanmasi, yatirim ve isletme maliyetinin azaltilmasi ile
ilgili yapilan bir ¢aligmada maliyeti etkileyen tiim parametreler dahil edilerek ve film teorisi
kullanilarak model gelistirilmistir (Warych and Szymanowski 2001). Gelistirilen model ile L/G
orani, damlacik yarigapi, Ca/S orani, baca gazi hizi, ¢ozelti Mg*?, CI icerigi, ¢ozelti pH’1 gibi
parametrelerin SO, giderim verimine olan etkisi incelenmistir. Sonuglar Polonya’daki
Belchatow Termik Santralinin (4x360 MW) isletme verileri ile kiyaslanmistir. Model ile termik
santral isletme verilerinin kiyaslanmasi farkli igletme degerlerinde yapilmistir: Gaz akist 1000-
3000 kNm®/sa, SO; giris gaz konsantrasyonu 1000-4000 mg/Nm?, ¢ozelti pH’1 5,2-5,6, ¢cozelti

klor degeri 0,1 kmol/m?®, ¢ozelti siilfit konsantrasyonu 0,2 mol/m?, ¢ozelti igerisindeki kirectast



3,0 kg/m?, ortalama damlacik yarigap1 2900 pm olarak alinmustir. Kiikiirt giderim verimi igin

elde edilen model ile isletme verileri arasindaki fark ortalama %1-3 arasindadir.

Bu oran yiiksek/diisiik SO2 giris baca gaz1 konsantrasyonlarinda %5 olmaktadir. SOz ¢ikis
konsantrasyonu arasindaki fark maksimum 200-250 ppm olup genel olarak 80 ppm’den fazla
degildir. Bu yiiksek fark bazi degerlerin (klor konsantrasyonu, kiregtagi magnezyum muhtevasi,

vb. gibi) sabit kabul edilmesinden kaynaklanmaktadir.

Baca gaz1 kiikiirt aritma tesisinin modellemesinin yapildigi bir bagka ¢alismada (Zhong et al.
2008), s1vi/gaz akis oranina, SO giris gaz konsantrasyonuna ve sprey hatlari yiiksekligine gore
kararsiz teori kullanilarak model gelistirilmis ve niimerik olarak ¢dziimlenmistir. Model, Cin’de
bulunan ve 300 MW kapasiteli bir santralin isletme verileri ile karsilastirilmistir. Karsilastirma
sonuclarina gore gercek veriler ile gelistirilen model kullanilarak hesaplanan veriler arasinda
%0,87 fark oldugu (standart sapma %]1,14) tespit edilmistir. Bu durum model ile hesaplanan
sonuglarin isletme sonuglari ile uyustugunu gostermektedir. Genel olarak farkli giris gaz
konsantrasyonlar1 i¢in (3000-4000-5000 mg/Nm?) s1vi/gaz oraninin artmasiyla giderim verimi
artmaktadir. Baca gazi debisi sabit iken SO giris konsantrasyonunun artmast ile giderim verimi
azalmaktadir. Ayn1 giris konsantrasyonunda baca gazi debisi azalirken SO giderim verimi
artmaktadir. Ayrica sistemde bulunan 4 adet sprey hatlarindan herhangi ti¢lintin kullanilmasiyla

emisyon limitlerinin saglandigi (altinda kalindigy) tespit edilmistir.

Islak baca gazi kiikiirt aritma tesisleri yliksek giderim verimleri sebebiyle termik santrallerde
en yaygin kullanilan sistemlerdir. Sistem performans: ¢ok fazla degiskene bagli oldugundan
giderim verimlerini tahmin etmek zordur. Bu konu ile ilgili yapilan bir ¢alismada kirectasi
cozeltisi ile SO2 giderimi yapilan deney setinde siv1 faz pH degeri, ¢dzeltinin tanecik boyutu,
sivi ve gaz debileri degistirilerek giderim verimine olan etkileri incelenmistir. Giderim verimi
iki film teorisi kullanilarak analiz edilmis olup verim gaz film ve siv1 film tarafindan kontrol
edilmektedir. Deneyler kiregtast ¢ozeltisinin agirlikga %15, pH’in 55, SO2 giris
konsantrasyonunun 1500 mg/m? ve ortalama sprey ¢apinin 500 pm oldugu durumda gergekgi
sonuglar vermistir. Calisma sonucunda spreylenen tanecik boyutunun kii¢iilmesiyle SO>
giderim verimi artmistir. Gaz debisinin azaltilmasi ya da sivi debisinin arttirilmasi ile SO2
giderim verimi artmistir. Teorik olarak hesaplanan giderim verimi ile deneyler sonucunda elde

edilen giderim veriminin ortiistiigli gozlenmistir (Dou et al. 2009).



Bagka bir ¢alismada (Kallinikos et al. 2010) ise sistem performansini belirlemek amaciyla iki
film teorisi kullanilarak dinamik bir model olusturulmustur. Sistemde gerceklesen tiim fiziksel
ve kimyasal siirecler (kiregtas1 ¢oziinmesi, kalsiyum siilfit oksidasyonu, al¢itasi kristalizasyonu,
vb.) modele dahil edilmistir ve model verileri ile isletme verileri kiyaslanmistir. Boylelikle
sistem sinirlarinin belirlenmesi amaglanmistir. Calisma sonucuna gore, gelistirilen model farkl
SO> yiiklerine cevap verebilmektedir. SO kiitle transferi iyilestirme faktorii absorpsiyon
kolonu boyunca 60-10 arasinda pH ise 6-4,8 araliginda degismektedir. Absorpsiyon kolonu
boyunca pH azalmasi nedeniyle kiregtasi ¢oziinme oranmin absorpsiyon kolonunun altinda
iistiine gore 6 kat daha fazla oldugu tespit edilmistir. Sistem performansi spreylenen ¢ozeltinin

tanecik yarigapindan 6nemli 6l¢iide etkilenmektedir.

Iki film teorisinin kullanildig1 diger bir ¢alismada (Zhu et al. 2015) ise absorpsiyon kolonunun
yiikseklik tahmini i¢in kisa bir algoritma olusturulmustur. Sonuglar fabrika 6lgekli verilerden
(10 m i¢ ¢apli absorpsiyon kolonu kullanilarak) elde edilmistir. Model hassasiyeti ise daha 6nce
yapilan literatiir calismalarmin verileri kullanilarak belirlenmistir. Isletme verilerinin
absorpsiyon kolonu yiiksekligine olan etkisi incelenmistir. Sonuglara gore absorpsiyon kolonu
yiiksekligi, damlacik yaricapindan, sivi/gaz oranindan ve giderim veriminden etkilenmektedir.
Sivi/gaz oranmin artmasi ile absorpsiyon kolonu yiiksekligi azalmaktadir ve boylelikle
damlacik yarigap1 azalmaktadir. Daha diisiik absorpsiyon kolonu yiiksekligi ortalama damlacik
yarigapinin kiigiiltiilmesi veya sivi/gaz oraninin arttirtlmasi ile saglanabilir. Hassasiyet analizi
sonuglarmma gore damlacik yaricapi sivi dispersiyonu ile belirlenen en O6nemli model
parametresidir. Ancak Sherwood sayisinin modele olan etkisi tam olarak belirlenememistir.
Yapilan ¢alismanin FGD sistemlerinde absorpsiyon kolonunda yiikseklik hesabu ile ilgili rehber

olacag diisiiniilmektedir.

2.1.2 Penetrasyon Teorisi Kullamlarak Yapilan Modelleme Calismalari

Yapilan bir ¢alismada (Brogren and Karlsson 1997) SO2’nin dinamik absropsiyon oranini
hesaplayabilmek i¢in penetrasyon teorisi kullanilarak bir model gelistirilmistir. Model denge
reaksiyonlarmi, kiregtast ¢oziinmesini, siilfit oksidasyonunu, algitasi kristalizasyonunu ve
CO2’nin hidroliz reaksiyonunu kapsayacak sekilde gelistirilmistir. Gelistirilen model
absorpsiyon kolonunda gerceklesen kiitle transfer katsayilarini belirlemek i¢in kullanilmistir.
Absorpsiyon kolonunun en st bolgesinde yiiksek alkaliniteye sahip ¢ozelti diisiik SO-

konsantrasyonlarindaki gaz ile bulustugunda gaz film direnci en yiliksek degerini almaktadir.



Bu sartlardaki gaz film direnci yaklasik %60 degerindedir. Gaz film direnci nozuldan
uzaklastikca ¢ozelti pH degerinin diismesine bagli olarak azalmaktadir. Absorpsiyon
kolonunun alt bolgesinde ise gaz film direnci %10-15 arasindadir. Yapilan hesaplamalar
sonucunda SO, gazinin kiregtas1 ¢ozeltisi igerisine olan absorpsiyonunu sivi film kontrol
etmektedir. Gaz sivi arayiizey bolgesinde kiregtasi ¢oziinmesi kiregtaginin reaktivitesinin
artmasi nedeniyle 6nem arz etmektedir. Kiregtasi reaktivitesi kiregtaginin konsantrasyonunun
arttirtlmas1 ya da partikiil boyutunun kiiciiltiilmesi ile arttirilabilir. Bikarbonat ve suda
¢Ozlinmis karbon dioksitin dengede oldugunun varsayilmasi ve reaksiyon oranimin modele
dahil edilmesi halinde yerelde oldugundan daha yiiksek absorpsiyon orani elde edilir. Bu
farklilik bikarbonat iyonu konsantrasyonun en yiiksek degerde olmasi ve reaksiyon hizinin
diisiik olmasi sebebiyle nozula yakin olan bolgede daha fazladir. Absorpsiyon kolonunda gaz
sivi temas sliresinin yeteri kadar uzun olmasi bikarbonat ile CO2’nin dengede olmasini
saglamaktadir ve bu durum SO giderim oranini etkilemektedir. Model siilfit oksidasyonunun
SO; absorpsiyonunu olumsuz yonde (az miktarda) etkiledigini gdstermektedir. Ancak algitasi

kristalizasyonuna herhangi bir etkisi yoktur.

Baska bir ¢alismada (Gerbec et al. 1995) islak kiregtasi kiikiirt giderme sisteminde meydana
gelen fiziksel ve kimyasal olaylar1 incelemek i¢in model gelistirilmistir. Gelistirilen modelde
damlacik i¢ine SO2 absorpsiyonu, kimyasal denge, kirectasi ¢oziinmesi, siilfit oksidasyonu gibi
proses adimlart dikkate alinmistir. Model gelistirilirken sivi kiitle transfer katsayis1 Higbie
modeline gore hesaplanmistir. Model sonuclar1 ile Slovenya’da bulunan 3 MWe kapasilteli
pilot 6lgekli Sostanj Termik Santralinin verileri ile dogrulama yapilmigtir. Santralde 2 adet 30
m? sartlandirma tanki ve absorpsiyon kolonunda 6 adet sprey kat: bulunmaktadir. Baca gaz1
debisi 17000 m3/sa’tir. Model ile pilot 6lcekli tesisin isletme verimlerini karsilastirmak igin
farkl1 L/G oranlar1, farkli pH degerleri kullanilmistir. Deneyler baca gazi debisinin 10000 m¥/sa,
SO, giris konsantrasyonunun 2800 ppm(v), pH degerinin 5,5 ve sicakligin 60°C oldugu
sartlarda gerceklestirilmistir. Deney sonuclari ile model verimi arasindaki farkin ¢ok az oldugu
goriilmiistiir. Calisma sonucunda modelin tasarim ve optimizasyon igin kullanilabilecegi

gOriilmiistiir.



2.1.3 Euler-Euler ve Euler-Lagrange Yaklasimlar1i Kullanilarak Yapilan Modelleme

Cahismalan

Euler-Euler yaklasimmin kullanildig1 ¢calismada CFD analizi yapilmis ve Ispanya’da bulunan
Teruel Termik Santraline uygulanmistir. FGD 1slak tipli kirectast sistemi olup paralel akis ve
ters akis kisimlarindan olusmaktadir. Baca gazi absorpsiyon kolonunun iist kismindan kiregtasi
coOzelti akisi ile paralel yonde olarak sisteme girmektedir. Bu kisimda kiregtasi ¢ozeltisinin
nozullardan piiskiirtiilmesiyle SO2’nin bir kismi giderilir. Baca gazi ters akim bolgesine
geldiginde ise SOz’ nin kalan kismi giderilir. Absorpsiyon kolonunun en altinda ise oksidasyon
ve notralizasyon tanki bulunmaktadir. Paralel akim bdlgesinde baca gazindan kurtularak tanka
diisen damlaciklar gazin 180° donmesi sonucunda ters akimli bolgeye girmesiyle tekrar
puskiirtiiliir. Zit akimli bolgede spreylenen ¢ozelti alttaki tanka dokiiliir ve baca gazi nem
tutuculardan gecerek bacaya dogru ilerler. Kiikiirt igeriginin %3,5 ve %4,5 oldugu iki farkl
durum ve giderim veriminin %95 ve %50 oldugu iki farkli durum olmak tizere toplamda dort
farkli senaryo modellenmistir. Yapilan ¢alisma sonucunda detayl1 aerodinamik, hidrodinamik
ve kimyasal model elde edilmistir. Sonuglar termik santralin isletme verileri ile kiyaslandiginda
oldukca makuldiir. Model santralin isletme parametrelerinde meydana gelen degisikliklerde
(s1vi/gaz orani, baca gazi kiitlesel debisi, oksidasyon hava debisi, vb.) rahatlikla uygulanabilir.

Ayrica detayli bir model oldugundan gelisime agiktir (Gomez et al. 2007).

Baska bir ¢aligmada (Neveux and Le Moullec 2011) FGD {initesinin modellenmesinde dinamik
bir model gelistirilmistir. Caligmanin amact FGD {initesinin yeni SO2 emisyon yonetmeligine
uygunlugunu saptayabilmek ve NOx giderme islemi sirasinda meydana gelen amonyak
kaymasinin algitas iizerine etkisini belirleyebilmektir. Kati, sivi ve gaz fazlari arasindaki tiim
etkilesimler, asit-baz dengesi dahil tiim sivi kimyasi ile ideal olmayan termodinamik
davraniglar modele dahil edilmistir. Kirectasi ¢oziintirliigi, stlfit oksidasyonu, al¢itasi cokmesi
gibi tiim kontrol mekanizmalar1 da modele dahil edilmistir. Absorpsiyon kolonunda baca gazi
ile damlacik arasindaki zit akim hidrodinamigi Euler-Euler yaklasimi kullanilarak
modellenmistir. Model Fortran 90°da kodlanmis ve dordiincii dereceden Runge-Kutta
algoritmas1 kullanilarak niimerik olarak ¢oziilmiistiir. Model sonuglar1 Fransa’da bulunan
Cordemais Termik Santrali verileri ile kiyaslanmistir. Model sonuglari ile endiistriyel veriler
arasindaki ortalama sapma %5’tir. Bu sapmanin en Onemli nedeni gercek sivi
kompozisyonunun kesin olarak bilinmemesidir. Gaz giris bdlgesinin aerodinamik yapisi

tahmini ile damlacik boyutu tahmini model sonuglarini 6nemli 6l¢iide etkilemektedir. Ayrica



SO, absorpsiyonunu iyi bir sekilde belirleyebilmek icgin kiitle transferi faktoriinii dogru
belirleyebilmek ¢ok onemlidir. Calismada kullanilan kiile transferi iyilestirme faktori iyi

sonuclar vermistir.

Baska bir ¢aligmada ise, iki fazli akig simiilasyonu ve bu simiilasyonun elek plakali kiigiik
olgekli FGD {initesinde gerceklesen kimyasal reaksiyonla etkilesimini belirten giivenilir bir
CFD aracinin gelistirmesi amaglanmistir. Mevcut calismalarin ¢ogu akis yapisini kimyasal
etkilesimleri dikkate almadan incelediginden, bu calismada kimyasal etkilerin akis yapisina
olan etkisi ele alinmig ve kimyasal reaksiyonlarda tasinim denklemleri uygulanmistir.
Hesaplamalar Navier-Stokes Favre-Averaged denkleminden olusur. Sivi fazin hacimsel kesri
0,1’den biliyikk olabileceginden Euler-Lagrange modeline gore ayrik faz olarak
diisiiniilemeyeceginden Euler-Euler modeli kullanilmistir. Sivi ve gaz fazin her ikisi de siirekli
faz olarak ele alinmistir. Gaz fazi SO2 ve hava igerirken sivi faz Mg(OH)2 ¢ozeltisini ve
reaksiyon sonucu olusan ¢ozeltiyi icermektedir. Caligmada A ve B olarak belirtilen iki farkl
durum niimerik olarak incelenmis ve sonuclar dl¢iim verileri ile kiyaslanmistir. Durum A i¢in
L/G oran1 4,8, sprey nozullardaki siv1 akis hiz1 0,766 m/s, giristeki Reynolds Sayis1 16000 ve
SO; giris konsatrasyonu 128 ppm olup Durum B i¢in ise L/G orani 3,2, sprey nozullardaki sivi
akis hiz1 0,511 m/s, giristeki Reynolds Sayisi 10700 ve SO> giris konsatrasyonu 122 ppm’dir.
Elekli plakaya ait 6zellikler: kalinlig1 15 mm, delik ¢ap1 20 mm, elek plaka ¢ap1 60 cm, delik
sayis1 308, gozeneklilik %34,3’tiir. Olgiimler GT1, GT2, GT3 olarak adlandirilan 3 farkl
noktadan alinmistir. GT1 noktasindan alinan 6l¢iim sonucuna gore SO2 giderim verimi Durum
A i¢in %59,1 Durum B i¢in %49, CFD analiz sonucuna gére SO2 giderim verimi ise Durum A
icin %62,2 Durum B i¢in %51,6°dir. Hata pay1 Durum A i¢in %5,2 Durum B i¢in %6,3 olarak
hesaplanmistir. GT2 noktasindan alinan 6l¢iim sonucuna gére SOz giderim verimi Durum A
icin %78 Durum B i¢in %68, CFD analiz sonucuna gore SO2 giderim verimi ise Durum A i¢in
%71,4 Durum B igin %67,7’dir. Hata payr Durum A i¢in -%8,5 Durum B igin -%5,4 olarak
hesaplanmistir. GT3 noktasindan alinan 6l¢iim sonucuna gore SO2 giderim verimi Durum A
i¢in %65,8 Durum B igin %57,7, CFD analiz sonucuna gore SO2 giderim verimi ise Durum A
i¢in %69,1 Durum B i¢in %63,3’dir. Hata payt Durum A igin %5 Durum B igin %9,7 olarak
hesaplanmistir. CFD analizi sonuglar ile 6lgiim sonuglarina gére SO2 giderim verimi %5-%9,3
arasinda farklilik gostermektedir. Sivi ve gaz arasindaki temas siiresini ve temas yilizeyini
arttirmak amactyla kullanilan delikli plakalarin SOz giderim verimini 6nemli 6l¢iide arttirdigi
gozlenmistir. Burada 6nemli olan dizayn parametreleri delik ¢api, delik kalinlig1, plaka kalinligt

gibi delikli plakalarin karakteristik 6zellikleridir (Tseng and Li 2018).



Sprey kulesinde gaz ve sivi hidrodinamiginin incelendigi calismada geleneksel CFD
(Computational Fluid Dynamics) kodlart kullanilarak SO2 absorpsiyonu ile ilgili model
gelistirilmistir (Marocco and Inzoli 2009). SO, absorpsiyonunun yani sira ¢ozelti damlacik
buharlagmasi ve damlacik duvar arasindaki etkilesimde goz 6niine alinmis ve sonunda ampirik
denklem gelistirilmistir. Siirekli gaz fazi Eulerian modeli ve disperse olan sivi fazi ise
Lagrangian yaklasimi kullanilarak gelistirilmistir. SO2’nin fiziksel absorpsiyonu iki film teorisi
ve uygun ampirik formiiller kullanilarak modellenmistir. Pilot tesise ait sayisal simiilasyon
yapilmis olup sonuglar &lgiilen verilerle kiyaslanmistir. Olgiim verilerine gdre hesaplanan

basing kaybi, baca gazi sicakligi, SO2 giderim verimi deneysel sonuglar ile uyusmaktadir.






BOLUM 3

BACA GAZI KUKURT ARITMA SiISTEMLERI

Calismanin bu boliimiinde baca gazi kiikiirt aritma sistemleri ile ilgili genel bilgi verilmis ve

1slak kiregtasi ¢ozeltisi ile baca gazi kiikiirt aritma yontemi anlatilmistir.

3.1 BACA GAZI KUKURT ARITMA YONTEMLERI

Baca gazi kiikiirt aritma sistemi (Flue Gas Desulphurisation, FGD) geleneksel olarak biiyiik
elektrik tiretim kazanlarinda olugan SO2 emisyonunu azaltmak amaciyla sulu yikayicilardan
olusur. FGD sistemleri sanayi alaninda komiir yakitli termik santrallerde ve diger endiistri
proseslerinde 1970°li yillarda Amerika ve Japonya’da kurulmus olup, 1980’li yillarda
Avrupa’da ¢ogalmistir (Cordoba 2015).

FGD prosesinde baca gazi absorpsiyon kolonu ya da yikayici igerisinde yiiksek kati kiikiirt
igeren ¢Ozelti olusturmak {izere absorban ile reaksiyona girer (Cordoba 2015). Entegre Kirlilik
Onleme ve Kontrolii’ne (Integrated Pollution Prevention and Control, IPPC) gére baca gaz1
kiikiirt aritma sistemleri Sekil 3.1°de belirtilmistir. IPPC’ye gore FGD sistemleri kiikiirt
bilesenlerinin absorbandan ayrilip ayrilamayacagina gore yenilenebilir ve yenilenemez olmak
izere ikiye ayrilir. Yenilenemez sistemlerde SO2 gazi absorban iizerine kalici olarak tutunur ve
atik ya da yan iriin olarak bertaraf edilir. Yenilenebilir teknolojilerde ise SO2 rejenerasyon
sirasinda absorbandan ayrilarak siilfiirik asit, elemental kiikiirt veya sivi SOz elde etmek tizere
isleme tabii tutulur. Absorban ise yikayicilarda rejenerasyon islemine tabii tutulur.
Yenilenebilir ve yenilenemez sistemler 1slak ve kuru olmak tizere ikiye ayrilir. Islak sistemlerde
1slak ¢ozelti atig1 ya da yan {irlin iiretilirken baca gazi absorpsiyon kolonundan neme doymus
olarak ayrilir. Kuru sistemlerde ise kuru atik madde firetilir ve baca gazi absorpsiyon
kolonundan doymamis sekilde ayrilir (Srivastava and Jozewicz 2001). Her bir sistem ise

kullanilan absorban tipine bagli olarak alt gruba ayrilir.
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Sekil 3.1 Baca gazi kiikiirt aritma yontemleri (IPPC 2006).
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3.2 ISLAK KiRECTASI COZELTISI ILE BACA GAZI KUKURT ARITMA SiSTEMI

Islak kiregtasi ¢ozeltisi ile baca gazi kiikiirt aritma sistemleri karmasik asit-baz reaksiyonlarina
dayanir (Coérdoba 2015). Toz tutma sisteminden gegen baca gazi 1s1 degistiriciden gecerek
ogiitiilmiis kirectas1 ¢ozeltisi ile reaksiyona girmek {izere absorpsiyon kolonuna gelir. Taze
kirectas1 ¢ozeltisi sisteme siirekli beslenir. Tepkimeye ugramis baca gazi nem tutuculardan
gecerek bacaya gelir ve atmosfere salinir. Reaksiyon firiinleri ise susuzlastirma iglemine

gonderilir.

Baca gazindan 1slak kirectas1 ¢ozeltisi ile kiikiirt aritmada olusan ara reaksiyonlar ve toplam

reaksiyon Cizelge 3.1°de gosterilmektedir.

Cizelge 3.1 FGD tnitesinde gergeklesen ara ve toplam reaksiyonlar (IPPC 2006).

Ara Reaksiyonlar
S0, + H,0 — H,S0,
CaCO; + H,S0; — CaSO; + CO, + H,0

CaS0; + 1/, 0, + 2H,0 - CaS0, x 2 H,0

Toplam Reaksiyon

CaC05 + S0, + 1/, 0, + 2H,0 — CaS0, x 2 H,0 + CO,

Kirectasi, bir¢ok tilkede biiyiik miktarlarda bulunmasi ve diger maddelere gore tig-dort kat daha
ucuz olmasi nedeniyle en ¢ok kullanilan absorbandir. Bu sistem yiiksek kiikiirt giderme
verimine ve isletme esnasinda sistem parametrelerinin optimizasyonuna elverislidir. Bu
nedenle diinyada uygulanan baca gazi aritma sistemlerinin %80’nine yakin 1slak kiregtasi
¢ozeltisi ile kiikiirt giderme yontemiyle ¢calismaktadir (IPPC 2006). Islak kirectas kiikiirt aritma
yontemi i¢in akim semasi Sekil 3.2°de sunulmustur. Yontem kiregtagi ¢ozeltisi hazirlama,
absorpsiyon kolonunda SO2’nin uzaklastirilmasi ve algitasi susuzlastirma kismi olmak iizere 3

alt baslikta incelenecektir.

13



bsice ABSORBER

Proses Suyu

Elektrostatik

Filtre Proses Suyu Tanki

—Degirmen

Vakum Bandi

= e il i e - I

0 Atiksu Anitma |

i B Tesisi i

irectas 1 8 i
1 i I‘—l"Hidrosiklon 1

i | r |

i 1 g i

: _: i i

g I

i I

Susuzlagtirma §

1y = %3
Kirectasi Deglirmeni ¢ Fretas Cozeltisi -
= Hazirlama

Proses Suyu

Sekil 3.2 Islak kiregtasi ¢ozeltisi ile baca gazi aritma sistemi akim semasi (Gansley 2008).

3.2.1 Kirectas1 Cozeltisi Hazirlama

Tesise getirilen kiregtasi silolarda depolanir. Kullanilabilecek kiregtasina ait 6zellikler Cizelge

3.2°de ornek olarak verilmistir.

Cizelge 3.2 Kiregtas1 6zellikleri.

Kimyasal madde Kiitlece (%)

CaCOs 90
MgO 0,94
SiO; 411
Fe.03 0,49

MgCOs; 1,97
Al>,O3 2,29
CaO 50,68

Kirectas1 ¢Ozeltisi hazirlama kismina ait akim semasi Sekil 3.3°’de verilmistir. Sistemde
kullanilacak kiregtaginin tane boyutu 20 mm’den kii¢iik olmalidir. Bu nedenle eger sisteme 20
mm’den daha biiytik taneli kirectasi geliyorsa kirma islemi uygulanmalidir. 20 mm’den kii¢iik

taneli kirectasi icin ise dgiitme islemi yeterlidir. Ogiitme islemi icin genellikle 1slak tipli bilyeli
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degirmenler kullanilir. Islak tipli bilyeli degirmenlere kirectasi ve su beslemesi yapilarak
kiregtasi ¢ozeltisi elde edilir. Cozeltinin kalitesini belirleyen en 6nemli parametreler yogunluk
ve Ogiitiilmiis kiregtaginin partikiil boyutudur. Degirmende iiretilen ¢ozelti hidrosiklona
gonderilerek partikiil boyutuna gére ayrilmasi saglanir. Tane boyutu kii¢iik olanlar absorpsiyon
kolonuna beslenilmek tizere sisteme gonderilir. Tane boyutu biiyiik olan kiregtasi ise dgiitiilmek
tizere degirmene tekrar geri gonderilir. Genel olarak degirmende liretilen kiregtasi ¢ozeltisinin
yogunlugu 1450-1550 kg/m? iken iinitelere beslenen ¢ozelti yogunlugu ise 1200-1250 kg/m?®

araligindadir.

Kirectas

sil
© Hidrosiklon

AbEprber

5u

Kirectas ._'—

Degirmeni ] L
g Degirmen Geri Kirectag Cozeltisi
Doniisim Tanki Depolama Tanki

Sekil 3.3 Kiregtasi ¢ozeltisi hazirlama tesisi akim semasi (Gansley 2008).

Sistemde kullanilan degirmen Sekil 3.4’de gosterilmistir. Degirmende 6giitme islemi igin farkli

boyutlarda (@30 mm — @90 mm arasi) gelik bilyeler kullanilir.
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Sekil 3.4 Islak tipli bilyeli degirmen (Gansley 2008).
3.2.2 Absorpsiyon Kolonunda SOz Aritma islemi

Elektrostatik filtreden ¢ikan baca gazi 6nce 1s1 degistiricisine girerek absorpsiyon kolonuna
gelir. Absorpsiyon kolonu igerisinde bulunan kiregtasi ve algitasi karisimi sirkiilasyon
pompalar1 ile absorpsiyon kolonunun yukarisina basilir. Boylelikle absorpsiyon kolonuna
belirli bir seviyeden gelen baca gazi ile ¢ozeltinin temasi saglanir. Sisteme ayrica su ve hava

beslenerek reaksiyonun tamamlanmasi saglanir. Absorpsiyon kolonu Sekil 3.5’de belirtilmistir.

Sekil 3.5 Absorpsiyon kolonu (Gansley 2008).
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Absorpsiyon kolonu igeriside bulunan karistiricilar ve oksidasyon hava hatti ile sirkiilasyon

pompalarinin nozullar1 Sekil 3.6’da gosterilmistir.

(@) (b)

Sekil 3.6 (a) Absorpsiyon kolonu karistiricilart ve oksidasyon hava hatti1 (b) Sirkiilasyon
pompasi nozullari (Gansley 2008).

3.2.3 Alcitas1 Cozeltisi Susuzlastirma Islemi

Absorpsiyon kolonunda meydana gelen reaksiyon sonucunda olusan algitasi ¢ozeltisi
susuzlastirma islemine tabii tutulur. Susuzlastirma islemi i¢in vakum bantlari, filtre presler ve
dekantorler kullanilabilir (Kiispert 2012). Susuzlastirma islemi i¢in kullanilan vakum bandi
Sekil 3.7°de gosterilmistir. Absorpsiyon kolonunda olusan ¢ozelti ilk olarak algitasi
hidrosiklonuna gonderilir. Burada hidrosiklonun alt akigini olusturan kalin taneli algitasi
partikiilleri susuzlastirilmak tizere vakum bantlarma gonderilir. Genel olarak absorpsiyon
kolonunda olusan ¢ozeltinin kati oran1 %20, hidrosiklonun alt akisinda kati orami %50
degerindedir. Vakum bandina dokiilen alcitasi ¢ozeltisi igerisindeki su vakum pompalari ile
cekilerek uzaklastirilmasi saglanir. Boylelikle ¢ozelti bant boyunca ilerlerken susuzlastirilmis
olur. Susuzlastirilmis alcitast icerisindeki nem degerinin %10’un altinda olmasi istenir.
Hidrosiklonun {ist akisinda bulunan ince taneli partikiillerin bir kismi1 sisteme geri gonderilir
diger kismui ise atiksu aritma tesisine gonderilir. Boylelikle absorpsiyon kolonu igerisindeki klor

dengesi ayarlanir.
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Sekil 3.7 Vakum bandi (Gansley 2008).

3.3 ALCITASI KULLANIM ALANLARI VE KALIiTE PARAMETRELERI

FGD-algitas1 SO2’nin kiregtasi ¢ozeltisi ile absorpsiyonu sonrasinda olusan sentetik kat1 formda
bir yan iriindiir (Cérdoba 2015). Algitagi, ¢imento ve algipan iiretiminde yaygin olarak
kullanildigindan ticari 6neme sahiptir. Al¢ipanin en 6nemli hammaddesidir (IPPC 2006). FGD-
algitasi, dogal algitaginin 6zellikleri ile benzer 6zellikte olmalidir. Yiiksek kalitede FGD-algitast
elde edebilmek i¢in asagida belirtilen parametrelere dikkat edilmelidir (Cordoba 2015).

e Yiiksek verimli partikiil madde kontrolii (toz tutma veriminin yiiksek olmasi)

e Algitaginin Cl” ve F- muhtevasinin diisiik olmasi

e Yiiksek verimli zorlanmis oksidasyon sistemi ile CaSO;x1/2H,0 ya da
Ca(HS03),’nin CaSO, x 2 H,0’ya doniistimii

e Yiiksek saflikta kirectas1 kullanarak yiiksek saflikta algitasi eldesi (safsizliklarin diisiik

olmast)

Algitast kalitesini belirleyen parametreler ve siir degerleri Cizelge 3.3’de sunularak her bir

parametrenin algitasi kalitesine etkisi ayr1 ayr1 agiklanmistir.
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Cizelge 3.3 Alcitasi kalite parametreleri (Eurogypsum 2012).

Parametre Deger*
Nem (H:0) < %10
Kalsiyum Siilfat Dihidrat (CaSO, x 2 H,0) > %95
Magnezyum Tuzlari, suda ¢oziilebilen (MgO) < %0,1
Kloriir (CI") < %0,01
Sodyum Tuzlar (suda ¢oziilebilen NayO) < %0,06
Kalsiyum Siilfit Semihidrat (CaSO; x % H,0) < %0,5
pH 5-9
Renk (Ry L*a*b¥) Beyaz
Koku Nétr
Toksisite Toksik degil
Toplam Karbonat <% 15

*Yiizde degerler kiitlece hesaplanmustir.

Nem: FGD {initesinde olusan al¢itasinin susuzlastirma isleminden sonraki nem degerinin
%10’un altinda olmasi istenir. Nem miktarini belirleyen en 6nemli parametreler susuzlastirma
islemi (vakum band: filtrasyon kapasitesi), al¢itasinin kristal yapisi, algitasinin partikiil boyut
dagilimi ve toz tutma sisteminde tutulamayip FGD iinitesinde alcitasina karisan kiillerin

i¢indeki minerallerdir.

Saflik: FGD iinitesinde {iretilen algitasinin safliginin %95’den biiylik olmasi istenir. Burada

onemli olan safsizlig1 olusturan maddelerin kimyasal bilesenleridir.

Magnezyun Oksit (MgO): Algitas igerisindeki magnezyum oksit toplam magnezyum ve suda
¢oziilebilen magnezyum tuzlart olmak tizere iki formda bulunur. Magnezyum karbonat ya da
dolomit formunda olan MgO inerttir. Magnezyum siilfat formunda olan MgO ise kurutma
1slemi sirasinda algitasi elementinde tozlanmaya ve algipanda bag kaybina neden olmaktadir.

Bu nedenle algitasi igerisindeki suda ¢oziinebilir MgO miktar1 %0,1’den az olmalidir.

Sodyum Oksit (Na20): Algitas igerisindeki sodyum oksit toplam sodyum ve suda ¢oziilebilen
sodyum tuzlari olmak iizere iki formda bulunur. Tuzlar (sodyum, magnezyum, potasyum) genel
olarak kurutma iglemi sirasinda algipan ylizeyine yapisir ve hidroskopik yapilarindan dolay1

bag etrafinda neme neden olduklarindan igeriklerinin kontrol edilmesi gerekir.
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Kalsiyum Siilfit Semihidrat (CaSO3; x 1/2 H,0) FGD iinitesine beslenen hava ile
yiikseltgenerek al¢itasina doniisiir. Eger bu bilesenin miktar1 fazla ise gelen hava debisi kontrol

edilmelidir.
Toplam karbonat (CaCO3+MgCOs): Algitast igerisindeki tepkimeye girmemis kiregtagini
ifade etmektedir. Bu degerin yiiksek olmasinin nedeni algitasi ¢ozeltisinin sistemden ¢ok erken

uzaklastirilmasidir.

Toplam Karbon: Algitasi igerisindeki kiil miktarini ifade eder. Eger bu deger yiiksekse baca

gaz1 toz tutma sistemi iyilestirilmelidir.

20



BOLUM 4
KUTLE TRANSFERININ TEMELLERI

Bu boliimde kiitle transferinin temelleri, diflizyon teorisi, kiitle transfer katsayilari, kiitle
transfer teorileri ve gaz absorpsiyonu ile ilgili bilgiler verilmistir. Bir sonraki boliimde anlatilan

FGD sisteminin modellemesi bu bdliimde anlatilan teorik kurallara gore olugturulmustur.
4.1 DIFUZYON TEORIiSi

Diflizyon bir maddenin fiziksel bir siiriikleyici kuvvetin etkisi altinda karisima dogru olan
hareketidir. Diflizyona sebep olan en 6nemli siiriikleyici kuvvet konsantrasyon gradyanidir.
Konsantrasyon gradyani molekiilii konsantrasyonu esitleyici dogrultuda harekete zorlar ve
boylelikle gradyani ortadan kaldirir. Genel olarak difiizyona neden olan etken konsantrasyon
gradyani olmakla birlikte sicaklik gradyani veya basing gradyani da olabilir. Kararli hal

durumunda “A” molekiiliiniin difiizyon ile tek boyutlu (x-yoniinde) tasinimi Fick yasasi ile:

dc
]A,x = —Dyp d_xA (4-1)

ifade edilir. Burada “J4,", “Dag”, “C4” ve “x” sirastyla “A” molekiiliiniin molar akisini
(mol/m?s), “A” molekiiliiniin “B” ortaminda difiizyon katsayisimi (m?/s), “A” molekiiliiniin

«_n

konsantrasyonunu (mol/m®) ve “x” uzakligi (m) gostermektedir.

Tirbiilansli akista dongiiler, girdaplar (eddy) maddeyi bir noktadan digerine tasirlar.
Tiirbiilanslt akistaki kiitle transferi Denklem (4.2) ile ifade edilmistir.

dc
Jar = —SNd_xA (4.2)
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Burada "J, " tiirbiilansh akis nedeniyle “A” molekiiliiniin molar akist (mol/m%) ve "ey" ise

tiirbiilans diflizyon katsayisidir (m?/s).

Tirbiilansl akis oldugu durumda toplam molar aki (J,) ise Denklem (4.3) ile ifade edilir.

dc
Ja=—(Dyp + ‘91\1)(1_;1 (4.3)
Denklem (4.3)’den goriilebilecegi gibi toplam molar aki molekiiler ve tiirbiilans diflizyonunun

olusturdugu akilarin toplami ile bulunur (Mccabe et al. 2005).
4.1.1 Gazlarda Difiizyon

Gazlarda difiizyon katsayisi (D) ortalama molekiiler hiz (u) ve ortalama yol (1) ile orantilidir.

Dyp = 5TA (4.4)
Ideal gazlarda ortalama yol ve ortalama hiz, basing ve sicaklik ile degistiginden difiizyon
katsayis1 da basing ve sicakligin fonksiyonudur. Modern kinetik teori ile farkli boyut ve
hizlardaki molekiiller ile birbirini etkileyen yaklasimlar daha dogru olarak acgiklanmaktadir.
(Mccabe et al. 2005). Diisiik yogunluklu gazlar i¢in difizyon katsayis1 Chapman-Enskog teorisi
kullanilarak Denklem (4.5) ile hesaplanabilir (Uysal 2003).

-27 3, 1. 1
1,8583 x 10 (T XMA+MB>

Dyp = (4.5)

Po_iBQD,AB
Burada "T" sicaklik (K), "M 4, Mg" A ve B molekiillerinin agirlig1 (g/mol), "P" basing (atm),
"osp" efektif carpisma cap1 (m) ve "Qp 45" A ve B molekiillerine ait boyutsuz ¢arpisma integrali

olarak tanimlanir. Efektif ¢arpisma cap1:

(4.6)
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denklemi ile elde edilir. Burada "o," ve "ag" A ve B molekiillerine ait ¢arpisma c¢apidir (m).

Boyutsuz ¢arpisma integrali ise maksimum ¢ekme enerjisi ile sicakligin bir fonksiyonudur ve

Denklem (4.7) ile ifade edilir.

'QD,AB =f (kBT (4.7)

€AB

Burada "kz" Boltzmann sabitidir (1,380 x 10723 J/K). "e€,5" maksimum c¢ekme enerjisi, A ve

B molekiillerinin molekiiler cekme (€4 Ve €5) Ve enerjilerine bagl olarak:

€ap = VE4ER (4.8)

ile ifade edilir. Burada "e," ve "eg" A ve B molekiillerine ait molekiiler ¢gekme enerjisi olarak

tanimlanir.

Gazlarin katilardaki kiiglik gozenekler igerisindeki difiizyonu adsorpsiyon prosesinde,
gozenekli katilarin kurutulmasinda ve bazi membran ayirma islemlerinde gergeklesebilir. Bu
durumda molekiillerin gézenek duvarlarina carpmasindan dolayr difiizyon normalden daha
diisiik oranda gerceklesir. Gozenek boyutu ortalama yoldan ¢ok daha diisiikse bu proses
Knudsen Difiizyonu olarak adlandirilir ve Denklem (4.9) ile ifade edilir.

T
Dy = 97r \/% (4.9)

Burada "Dy " Knudsen difiizyon katsayis1 (m?/s), "r" gdzenek yarigapidir (m).
Gozenekli partikiil icinde hem molekiiler diflizyonun hem de Knudsen difiizyonunun
olabilecegi durumlarda ise bir toplam etkin difiizyon katsayisinin kullanilmasi gerekmektedir.

Toplam etkin difiizyon katsayis1t Denklem (4.10) ile belirtilmistir.

L1t (4.10)

Dae Dap Dk
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Burada "D,." toplam etkin difiizyon katsayisidir (m?%/s). Eger toplam etkin difiizyon
katsayisinin sayisal degeri Knudsen difiizyon katsayisinin degerine yakinsa kiitle transferini

kontrol eden difiizyon tipinin Knudsen difiizyonu oldugu anlasilir (Uysal 2003).
4.1.2 Sivilarda Difiizyon
Sivilarin difiizyonu molekiil i¢indeki kuvvetlerin etkisi ve molekiiller arasindaki uzakligin az

olmasi nedeniyle gazlara gore c¢ok daha diisiik orandadir. Biiyiik kiiresel molekiillerin

difiizyonu Stokes-Einstein Denklemi ile bulunabilir.

Dy = (4.11)

Burada "r," molekiiler yarigap (cm) ve "u" viskozite (cP) olarak verilmistir.

Diistik ve orta molekiiler agirlikta olan ¢oziinen maddelerin (M<400) difiizyon katsayisi
stiriklemenin tahmin edilenden az olmasi nedeniyle Stokes-Einstein Denklemi ile
hesaplanandan daha biiytiktiir. Bu nedenle kiiclik molekiillerin difiizyon katsayis1 bulunurken
Wilke-Chang Denklemi kullanilabilir (Mccabe et al 2005).

1
1,17x10" 3 (YpMp)2 T
s (4.12)

Dy =

Burada "V," ¢ziinen maddenin normal kaynama sicakligindaki molar hacmi (m3/kmol), "yg"

¢oziicliniin birlesme parametresidir ve bu deger su igin 2,6’dir (Uysal 2003).

4.2 KONVEKTIF KUTLE TRANSFERi

A maddesinin kiitle taginimi molekiiler boyutta konsantrasyon gradyan farki ile olabilecegi gibi

konveksiyon ile taginimi da miimkiindiir. Bu durumda A maddesinin toplam kiitle akisi:

]Toplam = ]difiizyon + ]konveksiyon (4-13)
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denklemi ile elde edilir. Konveksiyon ile tasinimda A molekiilii akigkanin ortalama hizi (u)
ile tasinmaktadir. Bu durumda A molekiiliiniin u, ortalama hizina sahip bir akiskanda

konveksiyon ile taginimi:

]A,konveksiyon = Cy *Ug (4-14)

ile ifade edilmektedir. Denklem (4.1)’de tanimlanan mokeliiler difiizyon denklemi, Denklem
(4.13) ve Denklem (4.14) birlestirildiginde, A molekiiliiniin toplam kiitle akis1 Denklem (4.15)
ile ifade edilir.

dc
Jatoptam = —Dap d_xA + C4 ug (4.15)

Gazlar igin konsantrasyon yerine mol orani kullanilabilir.

Ca=Pm*Ya (4.16)

burada "p,," molar yogunluk (mol/m?), "y," A molekiiliiniin gaz fazindaki mol oranidir. Bu

durumda Denklem (4.15) gazlar i¢in yazildiginda:

d
Jaroptam = —Dap Pm % + Pm YaUo (4.17)
elde edilir (Mccabe et al. 2005).
4.3 KUTLE TRANSFER KATSAYILARI

Bircok kiitle transferi islemlerinde alan basina diisen transfer orani ile bir molekiiliin digeri
icerisindeki dagilimimi arttirmak ve daha fazla arayiizey olusturmak i¢in tiirbiilansh akis
istenmektedir (Mccabe et al. 2005). Ayrica akiskan arayilizeyine dogru gergeklesen kiitle
transferi genellikle kararsiz haldedir; konsantrasyon gradyani ve Kkiitle transfer orani
degismektedir. Bu nedenle A molekiiliiniin iki farkli fazda kiitle transferini belirlemede fazlar

arasinda olusan arayiizeyde kiitle transfer katsayilari (k) tanimlanmaktadir.
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Sivi akigkanlar i¢in konsantrasyon yerine mol orani ve gaz akiskanlar i¢in konsantrasyon yerine
kismi basinglar1 kullanarak kiitle transfer katsayisi cesitli sekillerde ifade edilebilir. A
molekiiliiniin s1v1 fazdaki mol oran1 x,, gaz fazdaki mol oran1 y, ve gaz fazdaki kismi basinci
P, ile tamimlanirsa, A molekiiliiniin konsantrasyon farkina bagli olarak kiitle transfer akis1 kiitle

transfer katsayilarina bagl olarak asagidaki denklemler ile belirlenebilmektedir:

Ja =kc(Ca1 — Caz) = kg(Pay — Pa3) = ky(yAl = Yaz) (4.18)

Ja = kc(Cay — Caz) =k (Caq — Caz) = ks (xa1 — X42) (4.19)

Burada "k " (mol/m?s atm), "k," (m/s), "k," (mol/m?s mol orani) ve "k," (mol/m?s mol
orani) sirastyla gaz fazi kiitle transfer katsayisini, siv1 fazi kiitle transfer katsayisini, mol oranina

bagli gaz fazi kiitle transfer katsayisinit ve mol oranina bagl sivi fazi kiitle transfer katsayisini

ifade etmektedir (Geankoplis 1993).
4.4 KUTLE TRANSFER TEORILERI

Kimyasal absorpsiyon/desorpsiyon; kimyasal reaksiyon kinetigini, kiitle transfer islemlerini,
faz dengesini ve akiskanlar mekanigi iceren karmasik bir islemdir. Kimyasal reaksiyon iceren
oldukca karmasik absorpsiyon ve desorpsiyon proseslerini tanimlamak i¢in ¢ok fazla
parametreye bagli olmayan ve durumu iyi tanimlayan basitlestirilmis modeller kullanarak
cesitli tahminler gelistirilmistir. Bunlar iki film teorisi, penetrasyon teorisi ve yiizey yenileme

teorisi olarak verilebilir (Al-Rawajfeh 2004).
4.4.1 iki Film Teorisi

Iki film teorisi Lewis ve Whitman tarafindan 1924 yilinda gelistirilen ve gaz-sivi arasimdaki
kiitle transfer prosesini tanimlayan en eski yontemdir. Teori arayiizey ile ayrilan sivi ve gaz
fazlarinda ince bir film tabakasinin (8) oldugunu farz etmektedir ve ayrica asagidaki kabulleri
varsaymaktadir:

e Kiitle transferi film tabakasina dogru molekiiler difiizyon ile gerceklesir.

e Film tabakasina dogru gerceklesen kiitle transferi kararl hal sartlarindadir.

e Kiitle transferi diisiik konsantrasyonlarda gerceklesir ve aki diisiiktiir.
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Yukaridaki kabullere ek olarak konvektif kiitle transferinde konsantrasyon profili dogrusaldir

ve Sekil 4.1°de gosterilmistir (Morsi and Basha 2015).

Arayiiz Tabakasi

1) 1
Pai

Film igerisindeki
konsantrasyon profili

Gergek
konsantrasyon

profili
Cap

Gaz Film

T 1

Swvi Film Sivi Faz

Sekil 4.1 Iki film teorisi sematik gdsterimi (Morsi and Basha 2015).

Siv1 film kiitle transfer katsayis1 asagidaki formiille ifade edilmektedir.

Dap

k, = 5,

(4.20)

burada "k, " siv1 film kiitle transfer katsayis1 (m/s) ve "6.," sivi film kalinligidir (m).

4.4.2 Penetrasyon Teorisi

Penetrasyon teorisi ya da Higbie modelde gaz siv1 arayiizeyinde bulunan her bir s1ivi damlasinin

gaza kisa bir siire maruz kaldigi1 varsayilir. Bu durum Sekil 4.2°de gosterilmistir.

S tanecikleri
e
e

Sekil 4.2 Higbie modeli sematik gosterimi (Morsi and Basha 2015).
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Penetrasyon teorisi asagidaki kabulleri varsaymaktadir.
e Gazdan sivi tanecige dogru gergeklesen kiitle transferi kararli olmayan durumda
gerceklesir.
e Her bir s1v1 taneciginin gaz ile temas siiresi aynidir.

e Denge gaz — siv1 arayiizeyinde gerceklesir.

Bu teori ¢ogu endiistriyel prosesler icin kiitle transferinin kararli olmayan halde ger¢eklesmesi
nedeniyle iki film teorisinin gelismis hali olarak kabul edilmektedir. Penetrasyon teorisinde sivi
film kiitle transfer katsayisi temas siiresi (0) ve gazin sivi igerisindeki molekiiler diflizyonu ile

Denklem (4.21)’da belirtildigi sekilde ifade edilir (Morsi and Basha 2015).

k= 2 (242)” (4.21)

4.4.3 Yiizey Yenileme Teorisi

Danckwerts tarafindan gelistirilen yiizey yenileme teorisi daha gergek¢i sonuglar elde
edebilmek i¢in penetrasyon teorisine matematigin uygulanmis halidir. Sekil 4.3'de gosterildigi
gibi s1v1 y1gimi kalin bir film gibi davranacak kadar hizli bir sekilde yenilenen biiytik, iyi
karistirilmig s1vi kiitle bolgesi ve bir arayiizey bolgesi olmak iizere iki ayr1 bolge olarak kabul

edilmistir.

C.-'II

iyi
karistirilmis
sivi kiitle
bolgesi

Gaz

AL rrrrsy

Arayiiz bolgesi

Sekil 4.3 Yiizey yenileme teorisi sematik gosterimi (Morsi and Basha 2015).
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Yiizey yenileme teorisi asagidaki kabulleri varsaymaktadir.

e Arayiizey bolgesinde bulunan sivi tanecikler siv1 kiitlesinden gelen yeni tanecikler ile
rastgele yer degistirir.

e Herhangi bir anda arayiizeydeki sivi taneciklerinden her birinin yeni tanecik ile yer
degistirme ihtimali aynidir.

e Araylizeyde kaldig1 siire boyunca gazdan sivi tanecige dogru gecen kiitle transferi,
kararsiz kosullar altinda gergeklesir. Boylece, sabit bir temas siiresi (0) kullanmak
yerine, gaz-sivi arayiizeyindeki diferansiyel sivi hacmi, ylizey yenileme frekansi olarak

adlandirilan arayiizeyin etrafindaki tiirbiilans nedeniyle yenilenir.

Yiizey yenileme teorisi stv1 film kiitle transfer katsayisini, yiizey yenileme frekansi ve gazdan
stviya gerceklesen molekiiler difiizyonu kullanarak Denklem (4.22)’de belirtildigi sekilde ifade
eder (Morsi and Basha 2015).

ki, = (Dyp 5)%° (4.22)

burada "s" yiizey yenileme frekansidir (1/s).

4.5 FAZLAR ARASI KUTLE TRANSFERI

Kiitle transferi sistemlerinin biiylik cogunlugunda birbiri ile karismayan iki faz bulunmaktadir.
Gaz fazindaki A molekiiliiniin Sekil 4.4’de gosterildigi gibi sivi faza dogru tasindigr ve A
molekiiliinlin siv1 fazda ¢ozilindiigli kabul edilmistir. A molekiilii gaz fazindan arayiizeyden
gecerek sivi faza dogru ilerleyecektir. Bu olaymn gerceklesebilmesi igin fazlar arasinda
konsantrasyon farkinin olmasi gerekmektedir. A molekiiliiniin gaz fazindaki mol orani (y,)
araylizeye yaklastik¢a azalacaktir. A molekiiliiniin araylizeydeki siv1 fazdaki mol oran1 (xy;),

stv1 fazdaki mol oranindan (x,) daha yiiksek olacaktir.
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S

Sekil 4.4 Fazlar aras1 konsantrasyon profili (Geankoplis 1993).

Araylizeyde kiitle transferini etkileyen bir direng olmadigindan x,; ve y,; dengededir. Bu denge

Henry yasasi ile agiklanir.

a) Henry Yasast

Seyreltik cozeltilerde molekiiliin gaz fazindaki kismi basincr ile sivi fazdaki mol oram

arasindaki iligki Denklem (4.23) ile belirtilen Henry Yasasi ile agiklanir.

P, =H*xC, (4.23)

Burada "P," A molekiiliiniin gaz fazindaki kismi basinci (atm), "H*" Henry katsayisidir (atm
m3/mol) (Levenspiel 1999).

Sekil 4.5’te A molekiiliiniin s1vi fazdaki denge mol orani (x) ile gaz fazindaki denge mol orani
(y,) arasindaki baglantiy1 iceren egri sunulmustur. P noktasindaki mol oranlarina karsilik gelen
arayiizey mol oranlar1 (M noktas1) siv1 film kiitle transfer katsayisi ile gaz filmi kiitle transfer
katsayisi oranina baglidir. P noktasindaki siviyla dengede olan gazin konsantrasyonu E noktasi
ile; P noktasindaki gaz ile dengede olan s1vi konsantrasyonu ise D noktasinda gosterilmektedir.
Bu durumda A molekiiliiniin gaz fazindan siv1 faza tasinmasindaki konsantrasyon gradyanti

(¥4 — y4) olacaktir. Bu durumda sekilden:
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Sekil 4.5 Fazlar arasi kiitle transferinde araylizey konsantrasyonlar1 (Geankoplis 1993).
Ya—Ya= a—=Ya) + Oai = ya) (4.24)

elde edilir. Ayrica "M" noktasinin egimi denge ve arayiizey mol oranlarina bagh olarak:

m = Yai—YVa (425)
XAi—XA

elde edilir. Denklem (4.24) ve Denklem (4.25) birlestirildiginde:

Ya—Ya = Va—Yai) + m' (xa; — x4) (4.26)
elde edilir.

Denklem (4.18) ve Denklem (4.19) ile tanimlanan gaz ve sivi film kiitle transfer katsayilarinin
deneysel olarak belirlenmesi zordur ve bir fazdaki konsantrasyon farki kiigiik olmasi nedeniyle
thmal edilebilir. Bu nedenle gaz ve siv1 faz i¢in toplam kiitle transfer katsayisi ol¢iilmektedir.

Toplam kiitle transfer katsayisi gaz fazi i¢in Denklem (4.27) ve sivi faz i¢in Denklem (4.28) ile
ifade edilir.

Ja=K,(Ya—ya) (4.27)

Ja = Kyx(x3 — x) (4.28)
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Burada "K," ve "K," sirasiyla gaz fazi ve sivi fazi toplam kiitle transfer katsayilaridir ve

birimleri mol/m? s mol oran1’dur.

Denklem (4.26) ve Denklem (4.27) birlestirilirse:
Ja = Ky [(Ya — yai) + m'(xa; — x4)] (4.29)

elde edilir. Bu durumda A molekiiliiniin gaz fazindan araylizeye ve araylizeyden sivi faza

tasinim denklemleri mol oranlar ile ifade edildiginde:
Ja= ky(yA — Yai) (4.30)

Ja = kx(xa; — x4) (4.31)

elde edilir. Bu durumda Denklem (4.30) ve Denklem (4.31) Denklem (4.29)’da

yerlestirildiginde elde edilen sonu¢ asagidaki denklemde sunulmustur:

1_o1,m (4.32)

Ky ky kx

Benzer sekilde (x; — x,) yazilarak, Sekil 4.5’te sunulan egimler kullanildiginda, sivi faz

toplam kiitle transfer katsayisinin, sivi ve gaz film kiitle transfer katsayilarina bagl esitligi elde

edilir:

etk 139
Burada "m'"" terimi D noktasindaki egimdir ve Sekil 4.5’teki degerlere gore:

m! = YATYai (4.34)

*
Xp4—XAi
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yazilabilir. Eger A molekiiliiniin kiitle transferini, arayiizeydeki gaz filmi kontrol ediyorsa ve

stvi filmi kiitle transfer katsayisi ¢ok biiyiik bir degerde ise toplam kiitle transfer katsayisi
yaklagik olarak gaz filmi kiitle transfer katsayina esit kabul edilebilir ( Ki = ki ).
y

y

4.6 KUTLE TRANSFER KATSAYILARI

Kiitle transferi mekanizmasinda kiitle transfer katsayisinin (k), difiizyon katsayisi (D,g), hiz
(u), viskozite (1) ve yogunluk (p) gibi akisi kontrol eden parametrelere bagli olmasi beklenir.
Ayrica araylizey geometrisinin de kiitle aktariminda etkili olacagi beklendiginden her bir
geometri icin farkli formiiller gelistirilmistir. Bu durumda herhangi bir geometriye sahip bir

araylizeyde kiitle transfer katsayisinin bagli oldugu parametreler asagida sunulmustur:

k = Inb(DAB'uJ H, p) (435)

Boyut analizine gore:

2=y, (22, (4.36)

Dap 1 ' pDap

Boyutsuz gruplara gore asagida belirtilen boyutsuz sayilar tanimlanmaktadir (Mccabe et al.
2005).

4.6.1 Boyutsuz Sayilar

Kiitle transfer katsayilarinin hesabinda kullanilan boyutsuz sayilar asagida tanimlanmaistir.
a) Reynolds Sayist (Re)

Reynolds sayisi atalet kuvvetlerinin viskoz kuvvetlere orami olarak tanimlanmaktadir ve

Denklem (4.37)’de sunulmustur (Mccabe et al. 2005).

(4.37)
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Burada "u" akiskan hizi (m/s) ve "D" ise boru ¢apidir (m).

Reynolds sayis1 2100°den kiiciik ise laminer akig, 2100-4000 arasinda ise gegis bolgesi ve

4000°den biiyiik ise tiirbiilans akig olarak tanimlanir.

b) Schmidt Sayisi (Sc)
Schmidt sayis1 momentum difiizyon katsayisinin molekiiler difiizyon katsayisina orani olarak

tanimlanmaktadir:

Sc=—=-F (4.38)

Dap pDaB

burada "v" kinematik viskozite (m?/s) olarak tanimlanir (Annesini et al. 2017).

Diisiik Sc sayilarinda partikiiller boyut olarak kiiciiktiir ve difiizyonla taginimi ytiksektir; ortam
viskozitesinin etkisi azdir ve tiirbiilans akista piiriizsiiz yiizeylerde bulunan film tabakasindan
gegmeleri kolaydir. Yiiksek Sc sayilarinda partikiillerin diftizyonla tasinimi diisiiktiir, bagka bir
ifade ile partikiillerin boyutlar1 biiytiktiir ¢iinkii difiizyon katsayilar1 daha diistiktiir.

C) Sherwood Sayist (Sh)
Sherwood sayist kiitle transfer katsayisinin karakteristik uzunluk ile ¢arpiminin difiizyon ile

kiitle tasinim hizina orani olarak tanimlanmaktadir:

Sh= X4 (4.39)

Dap

Burada "I" karakteristik uzunluk (m), "k" kiitle transfer katsayisidir (Annesini et al. 2017).

Boyut analizine gore Sherwood saymnin Reynolds ve Schmidt sayisinin fonksiyonu oldugu

goriilmektedir (Annesini et al. 2017).

Sh = f(Re, Sc) (4.40)
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Cok diisiik Reynolds sayisi i¢in Sherwood sayis1 2 degerine yaklasmaktadir. Teorik olarak bu
deger, kiire seklindeki bir damladan yiiksek hacimli durgun gaza molekiiler difiizyon ile kiitle
tasiniminda elde edilir.

4.6.2 Kiitle Transfer Katsayis1 Denklemleri

Sherwood sayisi bilindiginde kiitle transfer katsayin1 hesaplamak miimkiindiir. Sherwood
sayisin1 Reynolds ve Schmidt sayilarinin fonksiyonu olarak tanimlayan empirik denklemler

asagida sunulmustur.

a) Frossling Denklemi
Sh =2+ 0,6Re/2Sc'/3 (4.41)

Denklem Re sayisinin 1000’den kii¢iik oldugu durumda kullanilabilir (Mccabe et al. 2005).

b) Steinberger ve Treybal Denklemi

Frossling denklemine ¢ok benzerdir.

Sh =2+ 0,552Re®535c1/3 (4.42)

Denklem 1500 < Re < 12000 ve 0,6 < Sc < 1,8 deger araliginda kullanilabilir.

Steinberger-Treybal tarafindan elde edilen diger bir esitlik ise:
Sh = 2 + 0,347Re*%25¢1/3 (4.43)

tanimlanir ve 2000 < Re < 16900 deger araliginda kullanilabilir (Tosun 2007).

4.6.3 Kiitle Transfer Katsayillarimin Hesaplanmasi

Yukaridaki boliimde boyutsuz sayilarin birbirleri ile olan iliskileri anlatilmisti. Bu boliimde

boyutsuz sayilar1 kullanarak kiitle transfer katsayilarinin hesaplanmasindan bahsedilecektir.
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a) Gaz Kiitle Transfer Katsayist

Calismada gaz kiitle transfer katsayis1 Sherwood Sayisinin bir fonksiyonu olarak Denklem
(4.44) ile hesaplanabilir.

kgdpRT

Sh = (4.44)

DSOZ,gaz
burada "d," damlacik ¢ap1 (m) olarak tanimlanir. (Zhong et al. 2008).
b) Stvi Kiitle Transfer Katsayist

Sivi transfer katsayisinin hesaplanabilecegi formiil ise Denklem (4.45)’de belirtilmistir.

k, = 0,88, fDSOZ,Su (4.49)

Burada "f" damlacigm titresim frekansi olarak tanimlanir (1/s) ve Sivinin yiizey gerilimi ile

damlacik kiitlesine bagl bir katsayidir.

80
3ntmy

= (4.46)

Burada o sivinin yiizey gerilimi (N/m), m,, damlacik kiitlesi (kg)’dir (Dou et al. 2009).

4.7 GAZ ABSORPSiIiYONU

Absorpsiyon gaz karisimindaki A molekiiliiniin s1vi faza gecerek sivi i¢inde ¢dzlinmesidir.
Hava amonyak karisimindaki amonyagin suda ¢éziinmesi absorpsiyona ornek olarak verilebilir.
Komiir yakitli termik santrallerde olusan baca gazindaki kiikiirt dioksit (SO2) gaz1 sulu kiregtasi
(CaCOs3) cozeltisi ile temas ettirilerek baca gazindan absorpsiyon ile uzaklastirilir. Gaz
absorpsiyonunda s1vi-gaz arayiizeyinde artis saglamak i¢in dolgulu kolonlar veya ¢cok kademeli
temas saglayan rafli kolonlar kullanilmaktadir. Sekil 4.6’da dolgulu kolon 0Ornegi

gosterilmektedir (Mccabe et al. 2005).
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Sekil 4.6 Dolgulu kolon (Mccabe et al. 2005).

Stvi Crkigt s *I l

Sekil 4.6’da goriilecegi tizere sistem silindirik bir kolon ya da kuleden olusmaktadir. Gaz
kolonun altindan girmektedir ve kolon ¢apr boyunca dagilmaktadir. Sivi girisi kolonun iist
kismindandir ve homojen bir dagilim i¢in sivi dagitici kullanilmaktadir. Gaz ve sivi temas
alanim1 arttirmak ve absorpsiyon islemini saglamak i¢in sistemde dolgu malzemesi
kullanilmaktadir (Mccabe et al. 2005). Dolgu malzemeleri farkli malzemelerde ve farkli
geometrik sekillerde imal edilebilmektedir. Kil, porselen, aliiminyum, grafit, ¢elik ve plastik en
cok kullanilan dolgu malzemesidir (Uysal 2003). Endiistride yaygin olarak kullanilan degisik
dolgu malzemesi ¢esitleri de Sekil 4.7” de gosterilmistir.
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{a)

{d)

Sekil 4.7 Dolgu malzemesi ¢esitleri a) Raschig Halkalari, b) Metal Pall Halkalari, ¢) Plastik
Halkalari, d) Berl Eyeri, ) Seramik Intalox Eyeri, f) Plastik Intalox Eyeri, g) Metal
Intalox Eyeri. (Mccabe et al. 2005).

Sekil 4.8”de bir dolgulu kolonun ¢izimi gosterilmistir. Burada "Q," ve "Qy" sivi ve gaz molar
akis hiz1 (mol/sa); "Qrq", "Qup" Qvp", "Quq" sivi ve gaz giris ve ¢ikis molar hizi (mol/sa),

"xa", "xp", "vp", "yq" 1se A molekiiliiniin sivi ve gaz giris ve ¢ikisindaki mol oranlar1 olarak

tanimlanir.
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Sekil 4.8 Kiitle denkligi diyagrami. (Mccabe et al. 2005).

Kontrol yiizeyi igin toplam kiitle denkligi Denklem (4.47) ile tanimlanr.

Qe+ Qv =0,+0Qygq

Konirol Yiizeyi

R R

Yy Vi

Q[_ QV

A

/7
(
\

h‘tl :QIQ
[~

e I —

I

|
|
|
I
|
|
|
|
|
|
|

(4.47)

Kontrol yiizeyinde “A” molekiilii i¢in yazilan kiitle denkligi Denklem (4.48) ile tanimlanir.

QL,axa + QVyky = Qkay + QV,aya

Benzer sekilde dolgulu kolonun tamamindaki toplam kiitle denklemi:

QLat+Qvp=0QLp +0Qua
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ve “A” molekiiliiniin kiitle denkligi:

QL,axa + QV,DYD = QL,bxb + QV,aya (4-50)

esitlikleri ile tanimlanir. Kolonun herhangi bir noktasinda “A” molekiiliiniin sivi ve gaz

fazlarindaki mol oranlar1 arasindaki baglanti Denklem (4.48)’in yeniden diizenlenmesiyle

bulunabilir.
yky — Z_kay + Qv.aYa—QLaXa (451)

Qv

Denklem (4.51) isletme egrisi olarak adlandirilmaktadir.

Gaz ve s1v1 faz kiitle transferi baglantilar1 Denklem (4.27) ve Denklem (4.28) ile tanimlanmusti.

Belirtilen denklemler kullanilarak absorpsiyon prosesindeki kiitle transferi dort fakli sekilde

yazilabilir.

Ny =kya(y —yi) (4.52)
Ny = kya(x; —x) (4.53)
Ny = Kya(y = y") (4.54)
Ny =K,a(x* —x) (4.55)

Burada "N," ve "a" sirastyla birim hacimdeki A molekiiliiniin absorpsiyon hiz1 (mol/ms) ve
birim hacimdeki arayiizey alan1 (m?/m?®) olarak tanimlanir. Sekil 4.9°da bir absorpsiyon kolonu

i¢in isletme ve denge egrisi sunulmustur.
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151!?.1]11!2 Egirisi Denge Egrisi

Sekil 4.9 Absorpsiyon isletme egrisi ve arayiizey konsantrasyonlar1 (Mccabe et al. 2005).

Bu durumda Sekil 4.9’dan arayiizeydeki mol oranlar1 (x;, y;):

yi _ kat (4.56)

Xi—X kya

olarak elde edilir. Gaz faz1 i¢in toplam gaz kiitle transfer katsayis1 ve Sekil 4.9’ta gosterilen

denge mol oranlar1 arasindaki baglantilar kullanildiginda asagidaki esitlik elde edilir:

1 1 m'

Kya kya kya

(4.57)

!
Burada ﬁ ve ,:n—a terimleri gaz ve sivi filmdeki direngler olarak tanimlanmaktadir ve kiitle
y x

transferini kontrol eden mekanizma bu direnclerin birbirine gore biiyiikligii ile belirlenir. Ayni

sekilde toplam s1v1 kiitle transfer katsayisi:

1 _ 1 + 1 (4.58)

Kya  kya m'kya

esitligi ile elde edilir (Mccabe et al. 2005).
4.7.1 Arayiizeyde Reaksiyon ve Gaz Absorpsiyonu
Kimyasal reaksiyonun oldugu durumda iki film teorisi gaz-siv1 kiitle transferini yorumlamak

icin kullanilabilmesine ragmen konsantrasyon profilinin lineer olmamasi nedeniyle teoride

cesitli modifikasyonlara ihtiyag duyulmaktadir. Reaksiyon hizi araylizeydeki konsantrasyon
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profilini belirleyen en 6nemli parametre olmaktadir. Arayiizeyde hizli reaksiyonlar sivi film
icinde dar bir bolgede olusurken, yavas reaksiyonlar film boyunca ve sivi kiitlesi i¢inde
yayilacaktir. Bu nedenle kimyasal reaksiyonun kiitle transferine etkisini belirlemek i¢in kiitle

transferi iyilestirme faktorii (E) tanimlanmistir:

Kimyasal reaksiyon varligindaki kiitle transfer orant

(4.59)

- Kimyasal reaksiyon olmadigt durumda kiitle trasnfer oranit
Kiitle transferi iyilestirme faktoriinii tanimlayabilmek i¢in birgok yaklasim kullanilmaktadir ve
en yaygin kullanilan yaklagim kiitle transferi iyilestirme faktoriinii Hatta sayisinin bir
fonksiyonu olarak tanimlayan Krevelen ve Hoftijzer’e ait olan niimerik ¢6ziimdiir (Morsi and
Basha 2015). Kimyasal reaksiyon:
mA+nB - P (4.60)
ifade edildiginde ve reaksiyon hizi:

—7) = ki nCCP (4.61)

oldugunda Hatta sayis1 (Ha) asagidaki esitlige gore tanimlanmaktadir.

2 -1
H \/(m+1)km,nczfi Cg.ytngA;B
a=
kL

(4.62)

Sekil 4.10°da gosterildigi gibi Ha sayist filme dogru gergeklesen difiizyonun kimyasal

reaksiyon orani ile sonsuz hizdaki reaksiyonun iyilestirme faktorii ile karsilastirilmaktadir.
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Sekil 4.10 Birinci derece gaz sivi reaksiyonunda Krevelen v
iyilestirme faktorii (Morsi and Basha 2015).

Bu ¢alismada kiitle transferi iyilestirme faktorii hesaplanirken gaz-sivi arayiizeyindeki SO2

konsantrasyonuna ve sivi fazdaki Ca*? iyonunun konsantra

nedenle 1iyilestirme faktori genellikle modelleme

Literatiirdeki ¢alismalarda absorpsiyon kolonundaki kiitle transferi iyilestirme faktoriiniin

genellikle 5-15 arasinda degistigi gozlenmistir (Zhu et al. 2
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BOLUM 5

MODELLEME CALISMALARI

Bu boliimde FGD sistemine ait modelleme ¢alismalar1 anlatilmistir. Zonguldak ilinde bulunan
bir termik santralin FGD tinitelerinin verileri kullanilarak model parametreleri hesaplanmustir.
Bir sonraki bolimde ise teorik verim ile isletme verimi karsilastirilarak verime etki eden

parametreler incelenmistir.

5.1 SO2 ABSORPSiYONU MODELLEMESI

Komiir yakith santrallerde yanma sonrasinda agiga ¢ikan SO2 gazinin baca gazindan aritimi
kiregtag1 ¢oOzeltisi kullanilarak absorpsiyon ile saglanmaktadir. Absorbsiyon kolonunda
kiregtas1 ¢ozeltisi sirkiilasyon pompalar ile baca gazi iizerine piiskiirtiiliir ve SO2 gazinin
kiregtas1 c¢ozeltisine absorpsiyonu sonucu algitagi (CaSOs4) ¢ozeltisi olusur. SOz gazinin

absorpsiyonu esnasinda ger¢eklesen kimyasal reaksiyonlar Cizelge 5.1°de sunulmustur.

Cizelge 5.1 Kimyasal reaksiyonlar.
SO3,5q + H,0 & HSO3 + H*

HSO; & S032 + H*

CaCO5) — Ca*? 4 C032
CO32 4+ H* & HCO3

HCO3 + H* & CO,,q + H,0

1
HSO3 +§02 & S0;2+H*

2 1 2
S057 +50, © 505

Ca*? + S0;2 + 2H,0 & CaS0, x 2H,0

CaC0; + SO, +50; + 2 H,0 — CaS0, x 2 H,0 + CO,
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Baca gazindan kirectas1 ¢ozeltisine gecen SO absorpsiyon hizi (mol/m?® s) toplam gaz kiitle

transfer katsayist kullanilarak:
NSOZ = KGaApsoz (51)
elde edilir.

Damlalarmin kiiresel oldugu kabuliinde, hacim basina diisen arayiizey:

_ &
a = - (5.2)

olarak tanimlanir. Burada “g;” gaz fraksiyonu ve “d,,” s1vi damlanin ortalama ¢apidir (m).
Baca gazindaki SOz konsantrasyonu kismi basing ile ifade edildiginde; sivi filmdeki SO-

konsantrasyonun sividaki SOz konsantrasyonuna esit oldugu varsayiminda, SO2 molekiiliiniin

kiitle transferindeki itici kuvvet basing farkina esittir:

APso, = Pgg, — 322 (5.3)
Bu denklemde sivi film arayiizeyindeki SO> konsantrasyonu, kirectasi ¢ozeltisindeki SO»
konsantrasyonuna esit kabul edilmistir. Ayrica kiregtasi ¢ozeltisine gegen SOz gazinin
neredeyse tamaminin reaksiyona girerek algitagi (CaSOa) olusturdugu varsayilmistir. Cizelge
5.1°de sunulan al¢itasi olusum reaksiyon hizi oldukg¢a yiiksektir (Ebrahimi et al. 2003). Bu
durumda SOz gazmin fazlar arasi kiitle transferini belirleyen en Onemli parametre baca

gazindaki SOz gazinin kismi basinci olmaktadir.

Baca gazindaki SOz gazinin kiregtasi ¢ozeltisine absorpsiyonunda toplam gaz kiitle transfer

katsayist Denklem (4.32) kullanilarak yazildiginda:

== (5.4)
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elde edilir. Burada egimin (m'") gazlarda ¢oziiniirliigii iceren Henry sabitinin (H*) tersine esit
oldugu gozlenmektedir. SO2 gazinin suda ¢oziinmesinde elde edilen termodinamik denge
sabitinin (H) sicakliga bagh degisimi asagidaki denklemde sunulmustur (Bandyopadhyay and
Biswas 2006):

32143,3
H = exp(

T

+198,14InT — 0,3394 x T — 1135,62) (5.5)

Bu denklemde "T" ortam sicakligidir ve mutlak sicaklik (K) biriminde kullanilmalidir.
Denklem (5.4)’de kiitle transferi iyilestirme faktoriiniin de (E) yer aldig1 gozlenmektedir. Kiitle
transferi iyilestirme faktoriiniin Denklem (4.59)’a gore tanimi gz 6niine alindiginda, kiregtasi
olusum reaksiyonun hiz1 yiiksek oldugundan kiitle transferinde direncin molekiiler tasinimda
oldugu belirlenmektedir ve kiitle transferi iyilestirme faktorii asagidaki esitlik ile
tanmimlanmaktadir (Dou et al. 2009):

E =1+ § Dcasu fcaco (5.6)

Dso,,su Ciso,

Burada "Dy, «," SO2’nin sudaki difiizyon katsayist (m?/s), "D¢, s,," Ca*#’nin sudaki difiizyon
katsayis1 (m?/s), "Ccaco," kiregtasmin sudaki konsantrasyonu (kmol/m®), "Ciso," SO2’nin

arayiizeyde sivi fazdaki konsantrasyonu (kmol/m3), "¢" ise SO,/CaCOs mol orani olarak

tanimlanmustir.
FGD {initesinde c¢ozelti sirkiillasyon pompalar1 ile sisteme pompalanarak karigim
saglandigindan, sistem tam karigimli bir reaktor olarak modellenmistir (Dagaonkar et al. 2001).

Sabit hacimli bir sividan gegen gazdaki SO2 konsantrasyonunun zamana gore degisimi, SO2

gazinin absorpsiyon hizini verecektir:
NSOZ = _dcﬂ (57)

Ideal gaz kabuliinde kismi basing ile konsantrasyon arasindaki baglanti:

Cso, = Pso, (5.8)

RT
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oldugundan Denklem (5.7) SOz gazinin kismi basincina bagli olarak:

1 dP502
RT dt

NSOZ = (59)

ifade edilir.

Bu durumda siirekli bir sistemde ¢ozelti debisi "L" ve baca gaz1 debisi "G" oldugunda, SO>

molekiiliiniin baca gazindan kiregtasi ¢ozeltisine absorblanan mol sayilari esit olacagindan:

elde edilir. Denklem (5.1) ve Denklem (5.10)’da tanimlanan SO> absorpsiyon hizlart birbirine

esittir:
G _dPSOZ _
m(—dt ) = KgaPs, (5.11)

Gaz ve sivi debilerinin zamana bagl olarak degismedigi ve sicakligin sabit oldugu durumda

Denklem (5.11)’in integrali asagidaki esitlikte sunulmustur:

Pso,2 KgaLRTt
In-2%2% = _ 26 o (5.12)
Pso,1 G

Burada "Pgg, 1"Ve "Psq, " FGD {initesinin giris ve ¢ikisindaki SO2 gazinin kismi basinglaridir.
Ayrica FGD {initesinde baca gazinin alikonma siiresi (t, ), FGD tinitesinde absorpsiyon kolonu

hacmi ve baca gazi debisi bilindiginden:

elde edilir. Burada "V;" FGD iinitesinde absorpsiyon kolonunun toplam hacmidir (m?®).
Denklem (5.13) Denklem (5.12)’de yerlestirildiginde:

lnPSOZZ _ _KGOILRTVd (514)

Pso,1 G?
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elde edilir. FGD {initesinde SOz gazinin aritim verimi ( 750,) giris ve ¢ikistaki baca gazindaki

SO2 gazinin konsantrasyonuna baglidir:

Nso, = 1— —502 (5.15)

Pso,,1

Denklem (5.14) ve Denklem (5.15) birlestirildiginde, SO2 giderim verimi:

(XKGRTVdL

Nso, =1—e G2 (5.16)
elde edilir (Dou et al. 2008).
5.2 MODEL PARAMETRELERININ HESAPLANMASI

Bu ¢alismada 2x615 MW (Tesis 1) ve 2x700 MW (Tesis 1) kapasiteli termik santrallerde yer
alan dort farkli FGD {initesinin SO2 giderim verimleri karsilagtirilmistir. Tesis | olarak ifade
edilen santralde 615 MW kapasiteli iki tesis bulunmaktadir ve her bir tesise ait ayr1 bir FGD
tinitesi bulunmaktadir. Tesis I’deki FGD tiniteleri FGD; ve FGD; olarak isimlendirilmistir.
Tesis II olarak tanimlanan ikinci termik santralde de 700 MW kapasiteli iki tesis bulunmaktadir

ve bu tesislere ait FGD iiniteleri de FGD3 ve FGD4 olarak tanimlanmustir.

Her iki termik santralde (Tesis I ve Tesis Il) ayn1 6zellikte komiir kullanilmaktadir. Kazanlara
beslenen komiiriin kiikiirt icerigi ortalama %0,6-0,7 araligindadir. Ayrica dort FGD {initesinde

SO2 aritiminda kullanilan kiregtaginin kimyasal dzellikleri de benzerdir (Cizelge 3.2).

Sekil 5.1°de Tesis II'ye ait FGD3 ve FGDy4 tinitelerinde gaz ve sivi akis bolgeleri gosterilmistir.
FGD: ve FGD: iiniteleri de benzer yapidadir ancak sirkiilasyon pompa sayis1 ve buna bagh
olarak sprey hatlar1 sayis1 farklilik gostermektedir. Her bir FGD tinitesi igin boyut ve kapasite
degerleri Cizelge 5.2’de sunulmustur. Elektrik enerjisi tiretim degerlerine gore Tesis II’nin SO2
aritma kapasitesinin Tesis I’den daha yiiksek oldugu goriilmektedir. Bu nedenle Tesis II’de
aborber capy, sirkiilasyon pompa sayisi, her katmandaki nozul sayisi, s1vi ve gaz hacimleri Tesis
I’e gore daha fazladir. Ancak Tesis I’de sirkiilasyon pompa sayist daha az olmakla birlikte
karisimi daha 1yi saglayabilmek igin sivi debisi Tesis II’den daha yiiksektir. Tiim FGD

tinitelerinde pH calisma araligt normal isletme sartlarinda 5,2-5,4’tiir. Ayrica tim FGD
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tinitelerinde baca gazi sicakligi giriste ortalama 100°C ve ¢ikista ortalama 50°C’dir. Bu nedenle
modelleme c¢alismalarinda gaz fazindaki parametrelerin hesabinda ortalama sicaklik (75°C)
kullamilmistir. Sivi faz i¢in ise parametre hesaplamalarinda absorpsiyon kolonundaki

¢Ozeltisinin ortalama sicaklik degeri olan 40°C kullanilmistir.
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Sekil 5.1 FGD3 ve FGDy tiniteleri.

Tesis I ve Tesis [I’de FGD {initelerinde isletme sartlarinda ¢ogunlukla sivi seviyeleri genellikle
7 m ve 10,5 m’de sabit tutuldugundan modelleme ¢alismalarinda sivi hacim hesaplamalarinda
bu seviyeler kullanilmistir. Gaz hacmi hesaplamalarinda ise baca gazi giris noktasi ile en
yiiksekte bulunan sprey hatt1 arasindaki yiikseklik esas alinmistir. Damlacik ¢ap1 olarak FGD
tinitelerinde kullanilan nozullarin katalogunda sunulan Sauter ¢ap1 kullanilmistir. Damlacik
kiitlesi damlacik hacmi ve yogunlugu kullanilarak hesaplanmistir. Kiregtasi ¢ozeltisinin

yogunlugu 1100 kg/m3 kabul edilmistir. Gaz — siv1 arayiizey alan1 a (m?/m?3) ise Denklem (5.2)
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ile hesaplanmistir. Bunlara ek olarak baca gazi ortalama hiz1 baca gazi debisinin absorpsiyon

kolonunun kesit alanina boliinmesiyle elde edilmistir.

Cizelge 5.2 FGD iinitelerinin boyut ve kapasite verileri.

TESIS I TESIS 11

FGD1 FGD:2 FGDs FGDa4
Giig (MW) 615 615 700 700
Stvi hacmi (m®) 1.800 1.800 3.600 3.600
Gaz hacmi (md) 2.200 2.200 4.600 4.600
Reaktor Capi / Absorpsiyon Kolonu Cap1 (m) | 18,2/15,6 18,2/15,6 21/17,5 21/17,5
Sivi yiiksekligi (m) 7-7,5 7-1,5 10-11 10-11
Sirkiilasyon pompa debisi (m?/sa) 10.020 10.020 8.800 8.800
Sirkiilasyon pompast sayisi 3 3 6 6
Nozul sayist (her katman i¢in) 80 80 204 204
Damlacik ¢ap1 (um) 2000 2000 2000 2000
Damlacik kiitlesi (kg) 4,61x10® 4,61x10® 4,61x10% | 4,61x10°
Baca gaz1 yogunlugu (kg/m®) 1,28 1,28 1,28 1,28
Sicaklik (°C) 75 75 75 75
pH 5,2-5,4 5,2-5,4 5,2-5,4 5,2-54
Gaz debisi (m?/s) 540 540 550 550
Sivi debisi (m%/s) (1 pompa igin) 10.020 10.020 8.800 8.800
Gaz Siv1 Araylizey Alani/Stvi Hacmi 1650 1650 1683 1683
Gaz Hiz1 (m/s) 2,83 2,83 2,29 2,29

SOz gazinin su igerisindeki diflizyon katsayis1 (Dsp, ,,) Cizelge 5.3’te sunulan suyun fiziksel
ozellikleri kullanilarak Denklem (4.12)’ye gore 2,45 x 1072 m? /s olarak hesaplanmistir. Bu
deger literatiir degerleri ile tutarlidir (Dou et al. 2009, Bravo et al. 2002).

Cizelge 5.3 Suyun fiziksel ozellikleri.

Su Kaynak
Viskozite (cP) (40°C) 0,65858 (Maloney 2008)
Yiizey Gerilimi (N/m) (40°C) 0,0696 (Enginnering Toolbox)
Birlesme Parametresi 2,6 (Uysal 2003)
Molar Hacim (m3/kmol) 0,0448 (Uysal 2003)
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SO2’nin havadaki difiizyon katsayisi ise (Dso, gq-) Chapman-Enskog teorisi ile Denklem (4.5)

HE_AH

kullanilarak hesaplanmistir. SO2 ve hava i¢in ve "o," degerleri sirastyla 3354 K,

4,112 x 107 %n ve 78,6 K , 3,711 x 107 1% olarak almmstir (Uysal 2003). Efektif carpisma
cap1 (o45) Denklem (4.6) ile hesaplanmistir. Boyutsuz carpisma integrali (QD,AB) 1,0506
(Uysal 2003) alinarak difiizyon katsayisi (Dso, gqz) 1,68 x 107> m? /s olarak hesaplanmustr.
Bu deger literatiir degerleri ile tutarlidir (Dou et al. 2009). Kiregtaginin sudaki difiizyon
katsayist (D¢q sy,) ise 40°C igin 1,14 x 1072 (Bravo, 2002) ve ayn1 sicakliktaki sivinin yiizey

gerilimi 6,96 x 1072 % olarak alinmistir (Engineering Toolbox).

Baca gazinin FGD {initesine giris ve ¢ikis sicakliklarmin aritmetik ortalama degeri 75°C’dir.
Bu sicakliktaki termodinamik denge sabiti (H) Denklem (5.5) ile hesaplanmistir ve
0,23 kmol/m3atm olarak bulunmustur. Hesaplamalarda baca gazinm viskozitesi 75°C’deki

havanin viskozitesine esit oldugu kabul edilmistir (2,0 * 10~° kg/m s) (Mccabe et al. 2005).

Denklem (5.7)’ye gore kiitle transferi iyilestirme faktoriinii (E') hesaplayabilmek igin gaz-sivi
arayiizeyindeki SOz konsantrasyonun ve Ca*2 iyonunun sivi fazdaki konsantrasyonun bilinmesi
gerekmektedir. Bu degerlerin FGD {initelerinde 6l¢iimii miimkiin olmadigindan modelleme
calismalarinda kiitle transferi iyilestirme faktorii icin literatiirde sunulan degerler kullanilmastir.

Literatiir caligmalarina gore "E" genellikle 5-15 arasinda degismektedir (Zhu et al. 2015).

Reynolds, Schmidt ve Sherwood sayilar1 sirasiyla Denklem (4.37), Denklem (4.38) ve Denklem
(4.39); s1v1 kiitle transfer katsayist (k;) Denklem (4.45); gaz kiitle transfer katsayist (kg)
Frossling denklemi kullanilarak Denklem (4.41) ve Denklem (4.44) ile hesaplanmistir. Toplam
gaz kiitle transfer katsayis1 (K;) Denklem (5.4) ile hesaplanmistir. Kiitle transferi iyilestirme
faktorii 5 olarak kabul edildiginde Tesis | ve Tesis II’de yer alan FGD {initelerinde hesaplanan

kiitle transfer katsayilar1 ve boyutsuz sayilarin sayisal degerleri Cizelge 5.4’de gosterilmistir.

Cizelge 5.4’te verilen degerlere gore her iki tesis i¢in hesaplanan Reynolds sayisinin 2100’den
kiiclik olmasi gaz akiginin laminer oldugunu gostermektedir. Schmidt sayisinin her iki tesis i¢in

bire yakin olusu molekiiler momentum difiizyonunun ve molekiiler kiitle difiizyonunun benzer

oldugunu gostermektedir. Tesis | ve II i¢in ki > ki olmasi nedeniyle SO, gazinin kiregtasi
L G

cozeltisine kiitle transferinde direncin sivi fazda oldugu belirlenmistir.
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Cizelge 5.4 Kiitle transfer katsayilar1 ve boyutsuz sayilar.

Parametre Tesis | Tesis 11
Sivi Film Kiitle Transfer Katsayis1 (m/s) k; 0,00046 0,00046
Gaz Film Kiitle Transfer Katsayis1 (kmol/m? s atm) k¢ 0,00386 0,00353
Toplam Gaz Kiitle Transfer Katsayis1 (kmol/m? s atm) K; 0,000472 0,000466
Schmidt Sayis1 Sc 0,93 0,93
Reynold Sayisi Re 361,8 292,8
Sherwood Sayist Sh 13,14 12,02
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BOLUM 6
BULGULAR VE TARTISMA

Bu béliimde termik santrallerde yanma sonucu olusan baca gazindaki kiikiirt dioksitin kiregtasi
¢ozeltisi ile aritiminda kullanilan model (Dou et al. 2008) ile FGD iinitesinde sivi/gaz orani,
sicaklik, kiitle transferi iyilestirme faktorii ve damlacik boyutunun aritma verimine olan etkisi
arastirtlmistir. Ayrica modelden elde edilen SO2 giderim verimi tahmin degerleri, Zonguldak
ilinde bulunan termik santraldeki dort FGD finitesinden elde edilen isletme verimleri ile

karsilastirilmistir.
6.1 FGD UNITESINDE SO: GIiDERIM VERiMi MODELIi

Boliim 5’te baca gazindan kiikiirt dioksitin FGD {initesinde kiregtasi ¢ozeltisi ile aritimi igin
verilen model empirik bir modeldir ve Dou et al. (2008) tarafindan elde edilmistir. SO> giderim

verimi yiizde olarak ifade edildiginde:

aKGRTV4L

7]502 = (1 - e_ G2 > x 100 (61)

elde edilir. Bu modelde gaz ve sivi sicakliklarinin sabit kaldigi kabul edilmistir. Model
parametrelerinin hesabinda baca gazi sicakligi 75°C ve ¢ozelti sicaklii 40°C olarak alinmustir.
FGD f{initelerinde basincin (1 atm) ve sicakliklarin sabit olmasi nedeniyle modelde kullanilan
termodinamik denge sabiti (H) ve difizyon katsayilar1 da sabittir. Ayrica modelde kiregtasi
cozeltisinde karistmin miikemmel oldugu ve sivi damlaciklarin kiire seklinde oldugu
varsayllmigtir. Bunlara ek olarak sivi film arayiizeyindeki SO konsantrasyonu kiregtasi

¢ozeltisindeki SO konsantrasyonuna esit kabul edilmistir.
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Calismada Tesis I ve Tesis II olarak adlandirilan iki termik santralde bunulan FGD {initelerinde
isletme verimleri hesaplanmistir. Isletme verimleri FGD iinitesinin girisindeki ve ¢ikisindaki

SO; konsantrasyonlari kullanilarak Denklem (6.2) ile hesaplanmustir.

__ Girig SO, konsantrasyonu—Cikis SO, konsantrasyonu
Nso,ist. =

(6.2)

Giris SO, konsantrasyonu

Bu ¢alismada Tesis I i¢in kullanilan isletme degerleri bir yili kapsayacak sekilde sistemden
otomatik olarak alinmustir. Tesis II i¢in kullanilan isletme degerleri ise manuel olarak
kaydedilmistir. Bu nedenle Tesis I’e ait ¢ok daha fazla veri bulunmaktadir. Ayrica Sicaklik
degerleri Tesis I’de otomatik olarak kaydedilmemektedir. Bu nedenle sicakligin SO giderim
verimine etkisi incelenirken model tahmin sonuglar1 sadece Tesis II’den elde edilen isletme
sonuclar ile karsilagtirilmistir. Tesis 1 ve Tesis II’de yer alan iinitelerde komiir icerisindeki
kiikiirt oranina bagl olarak genelde iki ya da ti¢ adet sirkiilasyon pompasi ¢aligmaktadir. Bu
nedenle igletmeden elde edilen veriler degerlendirilerek sirkiilasyon pompa sayilarina bagh L/G

oranlar1 hesaplanmis ve bu oranlarda model giderim verimi tahminleri elde edilmistir.

6.2 FGD MODELINDEKi KUTLE TRANSFER KATSAYILARI

Tesis | ve Tesis II’de yer alan FGD f{initeleri boyut olarak incelendiginde FGD:’in FGD- ve
FGDs’iin FGDg ile esdeger boyutta oldugu gézlenmektedir (Cizelge 5.2).

Sivi film kiitle transfer katsayisi (k;) Denklem (4.45) ve Denklem (4.46) kullanilarak
hesaplanmistir. Bu denklemlere gore k; kiikiirt dioksitin difiizyon katsayisi ile damlacik
capinin fonksiyonudur. Caligilan FGD iinitelerinde sicakliklar esit ve sabit oldugundan; ayrica

damlacik ¢ap1 esit alindigindan her bir iinitedeki k; esittir (Cizelge 5.4).

Gaz film kiitle transfer katsayisi (k) Sherwood (Sh) sayisinin degerine gore hesaplanmaktadir
(Denklem (4.44)) ve karakteristik uzunluk damlacik ¢ap1 olarak alinmistir. Sherwood sayisi ise
Reynolds (Re) ve Schmidt (Sc) sayilarina baglidir (Denklem (4.41) — Denklem (4.43)). Cizelge
5.4’te hesaplanan Re ve Sc sayilari incelendiginde tiim FGD {initelerinde Sh sayisinin
hesabinda Frossling denkleminin (Denklem (4.41) gegerli oldugu goriilmektedir. FGD; ve
FGD: i¢in hesaplanan Sh sayis1 13,14 iken FGD3 ve FGDs igin 12,02°dir. Elde edilen Sh
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sayilarindan Denklem (4.44) yardimiyla Tesis | ve Tesis IlI’deki FGD finiteleri igin
k¢ sirastyla 0,00386 kmol/m? s atm ve 0,00353 kmol/m? s atm olarak elde edilmistir.

FGD {initelerinde toplam gaz kiitle transfer katsayist (K;) Denklem (5.4) kullanilarak
hesaplanmistir. Bu denkleme gore K sivi ve gaz film kiitle transfer katsayilar1 (k; ve kg),
termodinamik denge sabiti (H) ve kiitle transfer iyilestirme faktoriine baghdir (E). Esit
sicakliklar kullanildigindan her bir FGD {initesinde termodinamik denge sabiti sayisal olarak
ayni degerdedir. Ayrica tiim FGD {initelerinde E’nin degeri 5 olarak kullanilmistir ve nedeni
bir sonraki baslikta detayli bir sekilde agiklanacaktir. Bu durumda FGD; ve FGD2’de K,
0,000472 kmol/m? s atm; FGD3 ve FGD4’te 0,000466 kmol/m? s atm olarak hesaplanmis-
tir. Bu sonuglara gore Tesis I’de yer alan FGD {initelerindeki SO2 absorpsiyonu ¢ok az bir fark
olmakla birlikte Tesis II’deki FGD tinitelerinden daha verimli ¢alismaktadir. Bu nedenle FGD1
ve FGD>‘de absorpsiyonda sivi ve gaz arayiizeyinin daha iyi saglandig1 disiiniilmektedir.
Cizelge 5.4’te sunulan degerlere gore Tesis I’de yer alan FGD tinitelerinde Re sayisi (361.8)
Tesis 11I’deki FGD {initelerindeki Re sayisindan (292.8) az da olsa daha yiiksektir.

6.3 KUTLE TRANSFERI iYiLESTIRME FAKTORUNUN SO; GIDERIM VERIMINE
ETKIiSi

Kiitle transferi iyilestirme faktorii "E" nin hesaplanabilmesi i¢in gaz-sivi araylizeyindeki SO>
konsantrasyonu ve Ca*? iyonunun sivi fazdaki konsantrasyonunun bilinmesi gerekmektedir.
Araylizeydeki konsantrasyon tahminleri deneysel olarak oOl¢iilemediginden genellikle bu
degerler model tahmini ile elde edilmektedir. Literatiirde baca gazindan SO> giderimi iizerine
yapilan bir¢ok ¢alisma bulunmaktadir (Zhu et al. 2015, Warych and Szymanowski 2001, Zhong
et al. 2008, Kallinikos et al. 2010). Bu ¢alismalarda genel olarak L/G orani, damlacik yarigapi,
Ca/S orani, baca gazi hizi, ¢ozelti pH’1, sprey hatlar1 yiiksekligi gibi FGD iinitelerinde SO2
giderim verimini etkileyen parametrelere bagli model elde edilmistir ve belirtilen

parametrelerin giderim verimine etkisi incelenmistir.

Literatiirde yer alan calismalara gore FGD iinitelerinde "E" c¢ogunlukla 5-15 arasinda
degismektedir (Zhu et al. 2015). Bahsi gegen E degerleri i¢in Denklem (6.1) kullanilarak elde
edilen model SO giderim verimleri Sekil 6.1’de sunulmustur. Bu sonuglar modelde kullanilan

E’nin SO2 giderim verimini 6nemli Ol¢lide etkiledigini gostermektedir. Tesis I i¢in (FGD1 ve
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FGD.) E’nin 5’ten 15’e artmasi durumunda giderim verimi %92,17’den %99,78e yiikselmistir.
Tesis II i¢in (FGD3 ve FGD4) ise ayni sartlar altinda giderim verimi %98,84’ten %100’e
yiikselmistir. Ayrica E’nin 15°ten bliyiik degerleri i¢in aritma verimi ¢alisilan tiim FGD

unitelerinde %100’ dur.

100 = ¥
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Absorpsiyon iyilestirme Faktorii

Sekil 6.1 SO, giderim verimi model tahminlerinin kiitle transferi iyilestirme faktoriine bagl
olarak model degisimi (Tesis | L/G=15,5 ve Tesis Il L/G=13,3).

Ayrica Denklem (6.1)’de sunulan SO aritma modeline gore verimi etkileyen en Onemli
parametre ¢ozelti debisinin baca gazi debisine oranidir (L/G). Sekil 6.1°de sunulan sonuglar
L/G oraninin Tesis I i¢in 15,5 ve Tesis II i¢in 13,3 oldugu durumda gecerlidir. Bu sonuglar
FGD iinitelerinde elde edilen SO isletme verimleri ile karsilagtirildiginda en yakin sonuglarin
E’nin 5 degeri icin elde edildigi gozlenmistir. Farkli L/G oranlarinda hesaplamalar
tekrarlandiginda benzer sonuglar elde edilmistir. Bu boliimden sonraki yapilan tiim model

tahminlerinde E degeri 5 olarak alinmistir.

6.4 L/G ORANININ SO2 GIDERIM VERIMINE ETKISI

Bu c¢alismada sirkiile olan s1vi debisi (L) ile baca gazi debisi (G) arasindaki oran igin ¢alisma
araliginin belirlenmesinde isletme verileri kullanilmistir. Sirkiile olan sivi debisi calisan
sirkiilasyon pompalarinin toplam debisine esittir. Bu nedenle isletme sartlarinda farkli sayida

sirkiilasyon pompasi ¢alismas1 L/G oranini degistirmektedir. Isletme sartlarinda Tesis I ve Tesis
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IT igin genellikle FGD girisindeki SO konsantrasyonuna bagli olarak iki ya da ii¢ adet
sirkiilasyon pompasi caligsmaktadir. Sirkiilasyon pompalarinin debileri ile baca gazi debisi
kullanilarak isletme sartlarindaki L/G oranlar1 hesaplanmistir. Tesis | ve Tesis Il tinitelerinde
isletme verileri incelendiginde L/G oraninin 5-25 L/m® araliginda degistigi gozlenmistir. L/G
oraninin artmasiyla gazla temas eden sivi miktart artmaktadir. Bu durumda baca gazindaki SO>
daha fazla kiregtasi ile reaksiyona girmektedir. Bu nedenle teorik olarak L/G oranindaki artig
ile SO2 giderim veriminde artis beklenmektedir. Tesis | ve Tesis I1’de yer alan FGD tinitelerinde
Denklem (6.1) ile tanimlanan modele gore elde edilen SO2 giderim verimleri Sekil 6.2’de
sunulmustur. Her iki tesiste 2 FGD iinitesi bulunmasina ragmen, {initelerin esdeger boyutta
olmasi nedeniyle, her bir tesis i¢in belirli bir L/G oraninda sadece bir teorik giderim verimi elde
edilmistir. Sonuglar L/G oranindaki artis ile SO2’nin baca gazindan daha yiiksek oranda
uzaklastirlldigin1 gostermektedir. Bu sonuglar literatiirde elde edilen sonuglar ile benzerlik
icermektedir (Zhong et al. 2008, Neveux and Le Moullec 2011, Gerbec et al. 1995). Model
sonuglarma gére FGD fiinitelerinde L/G oranimnin 5 L/m*ten 10 L/m®e artirrm1 SO, giderim
veriminde yiiksek bir degisim saglamaktadir. L/G oran1 20 L/m*'ten yiiksek degerlerde ise
bacagazindaki SO2’nin tamami uzaklastirilmaktadir. Bu sonuglar her bir FGD {initesi igin
optimum bir L/G oran1 bulundugu gostermektedir. Sekil 6.2’deki sonuglar Tesis | ve Tesis I1I’de
en uygun L/G g¢alisma oranlarinin sirasiyla 15,5 ve 13,3 oldugunu gostermektedir. Teorik olarak
elde edilen bu oranlarin isletmede uygulanan L/G oranlar ile eslestigi gozlenmistir ve bu

oranlarda c¢alisan FGD tesisleri tasarim giderim verimlerini saglamaktadir.

100 = = . =
90 ¢

80 | - *

70
60 | N
50
40
30
20 r ¢ TESIS I

18 i . . . . | mTESIS I

0 5 10 15 20 25 30
L/G (L/m?3)

Verim (%)

Sekil 6.2 SO, giderim verimi model tahminlerinin L/G oranina bagh degisimi (E = 5).
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Tesis I ve Tesis II’de yer alan FGD iinitelerinde L/G oranlari FGD girisindeki SO2
konsantrasyonuma gore belirlenmektedir. Calisilan termik santrallerde yakilan komiiriin kiikiirt
icerigi %0,5-%0,8 arasinda degismektedir ve ortalama olarak %0,6-%0,7 aralifindadir. Ayrica
baca gazindaki kiikiirt konsantrasyonu ortalamal200-1400 mg/Nm? araliginda degismektedir.
Tesis I ve Tesis 1I’deki FGD iinitelerinde kiikiirt dioksit konsantrasyonuna bagl olarak iki ya
da ii¢ sirkiilasyon pompasi ¢alistirilmaktadir. Tesis I’de 2 ve 3 sirkiilasyon pompasina karsilik
gelen L/G oranlari sirasiyla 10,3 ve 15,5’tir. FGD1 ve FGD tiniteleri i¢in farkli L/G oranlarinda
modele gore elde edilen tahmini SO giderim verimleri ile isletme SO> giderim verimleri Sekil

6.3’de sunulmustur.
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Sekil 6.3 Tesis I’de SO giderim verimi model tahminlerinin isletme giderim verimleri ile
karsilagtirilmasi (E = 5).

Sekil 6.3’e gore L/G oraninin yaklasik 10,3 oldugu durumda (2 adet sirkiilasyon pompasi
calistyorken) model verimi %81,7, FGD1 ve FGD; tinitelerinin igletme verimleri %83,9 ve
%80,2’dir. L/G oraninin 15,5 oldugu durumda ise model verimi %92,2, FGD: ve FGD>
tinitelerinin isletme verimleri %91,4 ve %88,8’dir. FGD: {tinitesinde elde edilen model ve
isletme verimleri birbirleri ile ¢cok yakin degerdedir. Buna karsilik, her iki L/G oraninda da,
FGD: iinitesinde elde edilen isletme giderim verimi modelden ve FGD; iinitesinin veriminden
daha diisiiktiir. FGDz2 {initesinin y1llik bakiminda 3 adet sirkiilasyon pompasindan bir tanesinin
nozullarda olusan tikaniklik nedeniyle verimli ¢alismadig tespit edilmistir. Bu nedenle isletme
sartlarindaki L/G oranlart modelde kullanilan L/G oranlarindan daha diisiik olacagindan isletme

giderim verimleri tahminlerden daha diisiik elde edilmistir.
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Tesis II’de yer alan FGD3 ve FGDj tinitelerinde model SO giderim verimleri ile isletme
giderim verimleri L/G oranina bagli olarak Sekil 6.4’de sunulmustur. L/G oranmin 8,9 (iki
sirkiilasyon pompasi) oldugu durumda model verimi %94,9; FGD3 ve FGD4 tinitelerindeki
isletme giderim verimleri %92,3 ve %92,7’dir. L/G oran1 13,3 (ii¢ sirkiilasyon pompasi) oldugu
durumda ise model verimi (%98,8) her iki tinitedeki isletme verimlerinden ¢ok daha yiiksek
degerdedir (%94,7 ve %95,8).

Sekil 6.3 ve Sekil 6.4°teki sonuglar karsilastirildiginda oncelikle FGD1 ve FGD: {initelerinin
isletme verimlerinin birbirlerinden farkli oldugu ve model giderim tahminlerinin FGD;
tinitesinde daha basarili sonuglar verdigi gozlenmektedir. Buna karsilik FGD3 ve FGD4
initelerinde isletme giderim verimlerinin birbirlerine daha yakin oldugu gézlenmekle birlikte
model tahmin degerlerinin her iki {inite i¢inde ¢ok daha yiiksek oldugu goriilmektedir. FGD3
tinitesi i¢in L/G orani 13,3 oldugunda model ve isletme giderim verimleri arasindaki fark
maksimumdur (%4,1). Bu durumun ilk nedeni model olusturulurken hesaplanan gaz hacmidir.
Modelde gaz hacmi olarak gaz giris seviyesi ile en tistte bulunan sprey hatti arasindaki hacim
alinmigtir. Ancak igletme sirasinda en iist sprey hattinin bagh oldugu sirkiilasyon pompasi her
zaman calismamaktadir. Bu durum model ve isletme verimleri arasindaki farka neden
olmaktadir. Eger her bir isletme sartina uygun gaz hacmi segilirse iki verim arasindaki fark
azalacaktir. Ikinci neden ise stvi hacmidir. Absorpsiyon kolonundaki sivi seviyesi ¢alisma
esnasinda degismektedir ve yaklagik 2 m artig/azalis gostermektedir. Modelde ise sivi seviyesi
sabit kabul edilmistir. Tesis II’de yer alan FGD3 ve FGD; iinitelerinin isletme verimleri ile
model veriminin farkli olmasina neden olan bu iki durum temelde Tesis I’ de yer alan FGD1 ve
FGD: iiniteleri i¢inde gegerlidir. Ancak Tesis I’deki linitelerde ii¢ adet sirkiilasyon pompasinin
olmast (Tesis II’ deki tinitelerde 6 adet sirkiilasyon pompasi bulunmaktadir) ve bu ii¢ pompanin
da ¢ogu zaman calistyor olmasi nedeni ile gaz hacminin neden oldugu verimler arasindaki fark
Tesis I i¢in ¢ok daha azdir. Ayrica Tesis I’deki tinitelerde (FGD1 ve FGD>) sivi seviyesindeki
degisim daha distiktiir (yaklasik 1 m artis/azalis). Absorpsiyon kolonu ¢apmin Tesis I’deki
initelerde daha kiiciik olmas1 nedeniyle de sivi hacminin etkisi Tesis I’de ¢ok daha azdir.
Ayrica absorpsiyon esnasinda olusan damlacik boyutu, sicaklik ve pH degerlerindeki
degisimlerin, FGD {initelerinde elde edilen model ve isletme kiikiirt giderim verimleri
arasindaki farka neden olabilecegi degerlendirilmektedir. Her bir parametrenin kiikiirt giderim

verimine etkisi asagidaki bagliklarda detayli olarak incelenmistir.
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Sekil 6.4 Tesis II’de SOz giderim verimi model tahminlerinin isletme giderim verimleri ile

karsilastirilmasi (E = 5).

6.5 DAMLACIK CAPININ SO; GIDERIM VERIMINE ETKIiSi

Baca gazindaki SOz gazinin kiregtas1 ¢ozeltisi ile aritiminda sivi-gaz arasindaki temas alani

(araylizey alani) aritma verimini etkileyen en 6nemli parametrelerden birisidir. Bu ¢aligmada

stvi damlacik ¢aplarinin SO giderim verimine etkisi elde edilen model kullanilarak tahmin

edilmistir. Tesis | ve Tesis II’de yer alan FGD iinitelerinde kullanilan nozullarin tiretici firma

katalog degerlerine gore nozul piiskiirtme ¢aplari 2000 pm’dir. Sekil 6.5’de farkli damlacik

caplarinin model verimine etkisi gosterilmistir.
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Sekil 6.5 SO giderim verimi model tahminlerinin damlacik ¢apina gore degisimi (E = 5, Tesis
| L/G = 15,5 ve Tesis Il L/G = 13,3).
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Sonuglar gostermektedir ki damlacik ¢api biiylidiikce SOz giderim verimi azalmaktadir.
Damlacik ¢apinin 1600 pm’den 2000 pm’ye yiikseltilmesi, giderim verimlerinde Tesis I’de
(FGD;1 ve FGD2) %2,8 ve Tesis II’de (FGDs ve FGDs4) %0,6 oranlarinda azalisa neden
olmustur. Elde edilen sonuglar literatiirdeki ¢alismalar ile paralellik gostermektedir (Dou et al.
2009, Neveux and Le Moullec 2011).

6.6 SICAKLIGIN SO: GIDERIM VERIMINE ETKIiSi

Denklem (6.1)’e gore SO2 giderim verimi sicakligin bir fonksiyonudur. Ayrica sivi-gaz fazlari
arasindaki SO denge konsantrasyonlarini belirleyen termodinamik denge sabiti sicakliga bagl
olarak degismektedir. FGD initelerinde sicakligin SO2 giderim verimine etkisi tnitedeki
ortalama sicakligin degisimi ile incelenmistir. Ortalama sicaklik baca gazinin absorpsiyon
kolonuna giris ve ¢ikis sicakliginin aritmetik ortalamasina esdeger kabul edilmis ve
termodinamik denge sabiti (H) bu sicaklikta hesaplanmistir. Calisilan sicaklik araliginda SO»
gazinin hava ve su igerisindeki ¢oziiniirliikleri ¢ok fazla degismediginden sabit kabul edilmistir.
Tesis I’de sicaklik degerlerine gosterge panelinde yer verilmediginden sicakliga bagli isletme

giderim verimleri Tesis II’den elde edilmistir. Sonuglar Sekil 6.6’da gosterilmistir.
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Sekil 6.6 Tesis II’de sicakliga bagli olarak elde edilen SO, giderim verimi model tahminlerinin
isletme giderim verimleri ile karsilastirilmasi (E = 5, L/G=13,3).
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Sekil 6.6 incelendiginde FGD3 ve FGD; tinitelerinde SO» isletme giderim verimleri sicaklik
artist ile az da olsa artis gostermektedir. Her iki iinitede de ortalama sicakligin 70°C’den
85°C’ye yiikselmesi ile isletme giderim verimlerinde ortalama %1 oraninda artis elde
edilmistir. Ancak model verilerine gore ortalama sicakligin 70°C’den 85°C’ye yiikselmesi ile
SO2 giderim verimi ortalama %3 oraninda azalmistir. Reaksiyon hiz sabitlerinin sicakliga bagh

degisimlerinin model tahminlerindeki farkliliga neden olabilecegi degerlendirilmektedir.

6.7 COZELTI pH DEGERININ SO; GIDERIM VERIMINE ETKIiSi

Cizelge 5.1°de sunulan reaksiyonlar pH degerine baglidir (Cordoba 2015) ve FGD {initelerinde
pH ¢alisma araligi 5,2-5,4 degerlerinde sabit tutulmaktadir (Cizelge 5.2). Bu durumun nedeni
pH degerinin 5’ten diisiik oldugu durumda SO> giderim veriminin az olmasi ve pH degerinin
6’dan biiylik oldugu durumda ise kirectast ¢ozeltisinin sistemde c¢okelti olusturmasidir.
Denklem 6.1°de sunulan SO, giderim verimi modelinde ise pH’in etkisi yer almamaktadir.
FGD: ve FGD:; iinitelerinde elde edilen isletme verilerine gore farkli pH ve L/G oranlarinda

SO> giderim verimleri Sekil 6.7°de gosterilmistir.
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Sekil 6.7 Tesis I’de SO isletme giderim verimlerinin pH ile degisimi.

Tesis I’den elde edilen isletme verilerine gore FGD: ve FGD: iinitelerinde SO2 giderim
verimleri pH artis1 ile artmaktadir. Her iki {initede de L/G oranlarinin 10,3 ve 15,5 oldugu
durumda benzer sonuglar elde edilmistir. Absorpsiyon kolonunda SO- kiregtasi (CaCOg) ile
reaksiyona girerek algitasini (CaSOs) olusturmaktadir ve karbondioksit ortaya ¢ikmaktadir
(Cizelge 5.1). Bu nedenle ¢6zeltinin pH’1 algitasi olusumu ile azalis géstermektedir. Bu nedenle
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¢ozelti pH 11 artirmak igin absorpsiyon kolonuna kiregtasi ¢ozeltisi beslenmektedir. Bu
durumda ortamdaki kiregtasi konsantrasyonu arttigindan SO giderim veriminde artis
saglanacaktir. L/G orani 10,3 oldugunda pH degerinin 5,2’den 6’ya yiikselmesi ile FGD1’de
giderim verimi %81,74-%85,8 araliginda (%4,06 artis); FGD2’de ise %76,59-%83,84 (%7,25
artig) araliginda degismektedir. Benzer sekilde L/G orani 15,5 oldugunda ayni tinitede giderim
verimi %90,1-%93,16 (%3,06 artis) ve %87,16-%91,27 (%4,11 artis) araliginda degigsmektedir.

Benzer sonuglar Tesis II’de yer alan tinitelerde de elde edilmistir (Sekil 6.8). L/G oran1 8,9 iken
pH degeri 5,2’den 5,6’ya yiikseldiginde FGD3’te giderim verimi %91,42-%92,80 araliginda
(%1,38 artig) ve pH degeri 5,4’den 5,6’ya yiikseldiginde FGD4’te giderim verimi %92,07-
%93,26 (%1,19 artis) gozlenmistir. L/G oran1 13,3 iken pH degeri 5’den 5,8’¢ degistiginde
FGD3s’te giderim verimi %93,55-%95,39 (%1,84 artig) ve FGD4’te giderim verimi %95,32-
%96,33 araliginda (%1 artis) degismektedir.

100
X
X X
[ |
95 ¢ -
g ] u
£ b4 M
E °*
90 F ¢ FGD3 L/G=8,9
BFGD3 L/G=13,3
FGD4 L/G=8,9
X FGD4 L/G=13,3
85 1 1 1 i
5,0 5,2 5,4 5,6 5,8 6,0

pH

Sekil 6.8 Tesis II’de SOz isletme giderim verimlerinin pH ile degisimi.
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BOLUM 7

SONUC VE ONERILER

Bu calismada termik santrallerde yanma sonucu ortaya ¢ikan baca gazindaki kikiirt dioksitin
kiregtas1 ¢ozeltisi kullanilarak aritiminda giderim verimini etkileyen parametreler belirlenerek
etkileri incelenmistir. Bu nedenle literatiirde bulunan modeller incelenerek bir SO, giderim
modeli secilmis (Dou et al. 2008) ve endiistriyel boyuttaki dort FGD finitesi i¢in model
parametreleri belirlenmistir. Modelde yer alan en 6nemli parametreler toplam gaz kiitle transfer
katsayis1, baca gaz1 debisi, ¢dzelti debisi, absorpsiyon kolonu hacmi ve sicakliktir. Oncelikle
suyun ve SO gazmin fiziksel o6zellikleri ile akis dinamikleri kullanilarak kiitle transfer
katsayilar1 hesaplanarak dort FGD tinitesindeki teorik SO giderim verimleri model yardimiyla
tahmin edilmistir. Kullanilan modelin gegerliligi FGD tnitelerinin bir yillik caligmasi
esnasinda elde edilen isletme giderim verimleriyle karsilastirilarak degerlendirilmistir.
Endiistriyel boyuttaki FGD iiniteleri Zonguldak ilinde bulunan bir termik santralde yer
almaktadir. Bu ¢alismada yer alan FGD; tinitesi FGD3 tinitesi ile ve FGD3 tinitesi FGD4 tinitesi

ile esdeger boyuttadir. Elde edilen sonuglara gore:

e Kiikiirt dioksit giderim modelinden elde edilen verim tahminleri, FGD finitelerindeki

isletme giderim verimleri ile uyum igerisindedir.

o Kiikiirt dioksit giderim modelinde verimi belirleyen en 6nemli parametre toplam gaz
kiitle transfer katsayisidir. FGD initelerinde kiitle transfer katsayist fiziksel ortam

sartlarinin yaninda temel olarak gaz-sivi ara yiizey alani ve akis dinamigine baglidir.

e Kiikiirt dioksit giderim modelinden elde edilen verim tahmin sonuglari, verimin kiitle
transfer 1iyilestirme faktoriiniin kuvvetli bir fonksiyonu oldugunu gdstermistir.
Calismada ti¢ farkli kiitle transferi iyilestirme faktorii (5, 10 ve 15) test edilmistir. Kiitle
transfer iyilestirme faktorii 5’ten 15°e artirlldiginda, Tesis 1 ve Tesis 1I’deki FGD

tinitelerinde giderim verimlerinde sirasiyla %7,61 ve %]1,16 artis belirlenmistir. Elde
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edilen model tahmin sonuglart isletme giderim verimleri ile karsilastirildiginda,
calisilan FGD {initelerinin tamaminda, kiitle transfer iyilestirme faktorii 5 oldugunda en
yakin sonuglar elde edilmistir. Bu sonu¢ FGD iinitelerinde baca gazindan SO’in
difiizyon ile kiregtasi ¢ozeltisine taginimi en onemli adim olmakla birlikte ¢ozeltide

olusan reaksiyon hizlarmin da etkili oldugunu gostermektedir.

L/G oranindaki artis kiikiirt dioksit giderim modelinden elde edilen verim tahminlerinde
artisa neden olmustur. Benzer durum FGD iinitelerinden elde edilen isletme giderim
verimleri i¢in de gegerlidir. L/G orania bagh olarak elde edilen model ve isletme
giderim verimleri arasinda maksimum %4,1 oraninda bir fark bulunmaktadir. Bu
sonuglar kullanilan kiikiirt giderim modelinin ¢aligilan dort FGD {initesinden elde edilen

isletme verileri ile uyumlu oldugunu gostermektedir.

Kikiirt dioksit giderim modeli ile elde edilen verim tahminlerine gore Tesis I ve Tesis
[I’deki FGD iiniteleri i¢in en uygun L/G oranlart sirasiyla 15,5 ve 13,3 olarak
belirlenmistir. Teorik olarak elde edilen bu oranlarin FGD f{initelerinde isletmede

uygulanan L/G oranlart ile eslestigi gézlenmistir.

Kiikiirt giderim modeline gére damlacik capr attikca verim azalmaktadir. Damlacik
¢apmnin 1600 um’den 2000 pm’ye artirilmasi giderim veriminde Tesis I’de %2,8 ve

Tesis II’de %0,6 oraninda azalisa neden olmustur.

Tesis 1I’deki FGD3 ve FGDg finitelerinde isletme verileri incelendiginde, baca gazi
sicakliginin isletme sartlarina bagl olarak ortalama 70°C - 85°C araliginda degistigi
tespit edilmistir. Ayrica baca gazi sicakligindaki 15°C artis ile isletme giderim
verimlerinde %]1 oraninda artis oldugu gézlenmistir. Buna karsilik kiikiirt giderim
modelinde 15°C sicaklik artiginda giderim veriminde %3 oraninda azalma elde
edilmigtir. Bu sonuglar kullanilan modelin absorpsiyon kolonunda sicakligin

degismedigi durumlarda anlamli sonuglar verdigini gostermektedir.
Kiikiirt dioksit giderim modeli FGD {initesinde sabit sicaklik ve pH igin gegerlidir. Bu

nedenle modelde kullanilan fiziksel ve kimyasal parametreler (denge sabitleri,

reaksiyon hizlar1 vb.) belirli bir sicaklik degerinde hesaplanarak sabit kabul edilmistir.
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Ancak isletme verilerine gore ¢ozelti pH degerinin artmasi ile SO2 giderim verimi
artmaktadir. Buna karsilik kullanilan kiikiirt giderim modelinden ¢ozelti pH degerinin
model verimine herhangi bir etkisi yoktur. Bu nedenle kiikiirt giderim modelinde
sicaklik ve pH degisimleri ele alinarak gelistirildiginde, model tahminleri ile isletme
verimleri arasindaki farkin daha da azalacagi 6ngoriilmektedir. Reaksiyonlardaki denge
sabitlerinin sicaklik ve pH degerine bagli fonksiyonlari kullanilarak modele

eklenebilecegi diistiniilmektedir.
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