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Argumentation zum NTU-HTU-Modell

Im nachfolgenden Dokument wird die theoretische Auslegung der Abscheideleistung von Ammoniak
in der angebotenen Fullkérperkolonne dargelegt. Bezugnehmend auf die Fragestellung der
Abhéngigkeit der Abscheideleistung in Bezug auf die Rohgaskonzentration kann gezeigt werden, dass
unabhangig von der Eingangs- bzw. geforderten Ausgangskonzentration an NH3 der HTU-Wert
konstant bleibt. Gleiche Frage stellt sich flir NTU unterschiedlichen Eingangskonzentrationen.

Erlauterung:

Das NTU-HTU-Modell stellt, origindr ausgehend von der Zweifilmtheorie von Lewis and Whitham
(1924), ein Modell zur kinetischen Betrachtung des Stoffiibergangs (HTU=height of a theoretical unit)
und der fur die Trennaufgabe erforderlichen Anzahl an Trennstufen (NTU=Number of theoretical units)
dar.

Der Stofflibergangskoeffizient Ba bzw. Bia ist eine die Kinetik beeinflussende GréRe und daher im HTU-
Ansatz implementiert. Die Hohe einer Trennstufe stellt die Summe aus der Trennstufenhdéhe fir den
Stofflibergang von unendlicher Gasphase an Phasengrenze sowie von der Phasengrenze auf wassriger
Seite in die Tiefe des Flussigkeitstropfchens dar. Da das NTU-Modell eine Absorption/Desorption
voraussetzt und im Falle des chemischen Waschers in der Fliissigphase eine Reaktion (zu Ammonium)
auftritt, ist der Summand fur die flissigkeitsseitige Trennstufenhéhe um den Faktor A/E zu erweitern
(A=Desorptionskoeffizient; E=Enhancement-Faktor).
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Der Enhancementfaktor beschreibt hierbei die stéchiometrische Uberdosierung an Chemikalie im
Vergleich zum Schadstoffmolenanteil (als Molenbruch x).

Der Desorptionsfaktor A beschreibt das Verhiltnis aus Gasstoffmengenstrom und
Flussigkeitsstoffmengenstrom, Absolutdruck p, Wasserkonzentration in mol/L (= 55,5 mol/L) sowie
dem Henrykoeffizienten H.

Der Henry-Koeffizient ist gemaR Clausius-Clapeyron-Gleichung eine Funktion der Temperatur;
hingegen nur geringfligig beeinflusst durch Druck, Prasenz anderer Komponenten u.d. Die
Stoffmengenstréome an Gas und Flissigkeit werden trotz Auffeuchtung der Gasphase als konstant in
diesem Modell angesehen.

Bei fixem Querschnitt sind gemaR Kontinuitadtsgleichung auch die Gas- und Flissigkeitsgeschwindigkeit
w konstant.

Die verbleibenden Stoffiibergangskoeffizienten kénnen Uber verschiedene Modelle berechnet
werden. Dargestellt sind die Ansatze nach Onda (Nr. 1) sowie Cussler (Nr. 2)
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Ansatz nach Ondo fiir den Stoffiibergang:
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Giiltigkeitsbereich: Re, =1...500, Reg =2...1000
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Raschigringe: d = 10-50 mm, Berlsiittel, Pallringe: d = 12-25 mm

o Oberflichenspannung Fliissigkeit [N/m]
O. kritische Oberflichenspannung [N/m]
o./Nm’
Keramik 0.0609
PVC 0.0403
Stahl 0.0706
Glas 0.0726
a spezifische Oberfliche Fiillkorperschiittung [m*/m’]
d Durchmesser Fiillkérper [m]
o Dichte Fliissigkeit [kg/m’]
£a Dichte Gas [kg/m’]
wi Leerrohrgeschwindigkeit Fliissigkeit [m/s]
wg Leerrohrgeschwindigkeit Gas [m/s]
A Kolonnenquerschnittstliache [m?]
2 Erdbeschleunigung (9.81 m/s’)
W kinematische Viskositit Flissigkeit [m?/s]
Vo kinematische Viskositit Gas [m*/s]
Dy Diffusionskoeffizient Fliissigkeit [mzls]
Dg Diffusionskoeffizient Gas [m/s]

Quelle: Weif3, S., Militzer, U.E., Gramlich, K.: Thermische Verfahrenstechnik, 1993
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Der Modellansatz von Ondo sieht vor, dass der Stofflibergangskoeffizient gasseitig bzw.
flissigkeitsseitig lber dimensionslose Kennzahlen wie Weberzahl, Froudzahl, Reynoldszahl,
Sherwoodzahl und Schmidtzahl berechnet werden kann. Alle diese Kennzahlen beruhen wiederum
auf konstanten Einzelparametern und sind somit konzentrationsunabhangig.

Ansatz nach Cussler fiir den Stofflibergang (k = B, da US-Herkunft):

Table 8.3-2 Selected mass transfer cu;'rcfﬂliom' Sor fluid=fluid interfuces”

Physical situation

Busic equation”

Key variables

Remarks

Liquid in a packed
lower

Gas in a packed
lower

Purc gas bubbles ina
stirred tank

Pure gas bubbles in un
unstirred liquid

Large liguid drops rising
in unstirred solution

Small liquid drops rising
in unstirred solution

Falling liims
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a = packing area per bed volume
d = nominal packing size

d = nominal packing size
d = nominul packing size

« = packing arca per bed volume
d = nominal packing sizc

d = nominal packing size
£ = bed void fraction

d = bubble diamcter
P/V = stirrer power per volume

d = bubble diumeter

Ap = density difference between
pas and liquid

d = bubble dimmneter

Ap = density difference between
bubbles und surrounding fluid

d = drop diameter
0 = drop velocity

2 = position alony film
v® = average lilm velocity

Probably the best availuble correlation for liquids;
tends Lo give lower values than other correlations.

The classical result, widely quoted;
probably less successiul than above.

Based on older measurements of height of transfer
units (HTU's); « is of order one.

Probably the best available correlation for gases.
Again, the most widely quoted clussical result,

Noie that & does not depend on bubble size.

For small swarms of bubbles rising in & liquid.

Drops 0.3-cm diameter or larger.
‘These small drops behave like rigid spheres.

Frequently c::lhroiduréd and embellished.

Notes: “The symbols used include the following: D is the diffusion coeflficient; g is the acceleration due to gravity; & is the local mass transfer coefficient; v is the
superficial Muid velocity; and v is the kinematic viscosity.

"Dimensionless groups are as follows: du/v and v/av arc Reynolds numbers; v/ D is the Schimidt number; d?g(Ap/p)/v? is the GrashofT number, kd/D is the

Sherwood number;, and L,‘(ug)”“ is an unusual form of Stanton number.
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Table 8.3-3 Selected mass transfer correlations for fluid-solid interfaces”

Physical situation

Basic equation?

Key variables

Remarks

Membrane
Laminar flow along
flat plate®

Turbulent flow through
horizontal slit

Turbulent flow through
circular tube

Laminar flow through

circular tube

Flow outside and parallel
1o a capillary bed

Flow outside and perpendi-

cular to a capillary bed

Forced convection around
a solid sphere

Free convection around
a solid sphere

Packed beds

Spinning disc
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I = membrane thickness

L = plate length
v" = bulk velocity

v? = average veloeity in shit
d = [2/x] (slit width)

v® = siverage velocity in tube
d = pipe diameter

o = pipe diameter
L = pipc length

v" = average velocity in tube

d. = 4 arewwelted perimeter
= superficial velocity

d = capillary diameter

v" = velocily approaching bed

d = sphere diameter
v® = velocity of sphere

d = sphere diameter

£ = gravitational acteleration

d = particle diameter
0 = superficial velocity

d = disc diameler

w = disc rotation (radians/time)”

Often applicd even where membrane
is hypothetical.

Solid theoretical foundation, which is
unusual,

Mass transfer here is identical with that
in a pipe of equal wetied perimeter.

Same as slit, because only wall regime
is involved.

Very strong theory and experiment

Not reliable because of channeling in bed.

Reliable il capillaries evenly spaced.

Very diflicult to reach (kd /D) =2
experimentally; no sudden laminar-
turbulent transition.

For a l-cm sphere in waler, free convection

is important when Ap = 10~%g/cm? .

The superficial velocity is that which
would exist without packing.

Valid for Reynolds numbers between
100 and 20,000.

Note: “The symbols used include the following: D is the diffusion coefficient of the material being transferred; k is the local mass transfer cocflicient; p
is the Muid density; v is the kinematic viscosity. Other symbols are defined for the specific situation. )
"The dimensionless groups are defined as follows: (dv°/v) and (d*w/v) arc the Reynolds number; v/Dis lhc Schmidt number; (d*Apg/pv?).is the
Grashof number; kd /D is the Sherwood number; &/v is the Stanton number.
“The mass transfer coefficient given here is the value averaged over the length L.

Quelle: Weif, S., Militzer, U.E., Gramlich, K.: Thermische Verfahrenstechnik, 1993

Auch hier beruht k=B auf physikalischen KenngréRen und nicht der Schadstoffkonzentration.

Ableitung fir HTU:

Da die Stofflibergangskoeffizienten unabhangig von Stoffkonzentrationen sind, kann der HTU-Ansatz
wie folgt umgewandelt werden:
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HTU ist somit nur vom Enhancement-Faktor als KonzentrationsgroRe abhangig.

Bei konstantem pH-Wert von 3,0 (und somit konstanter Menge an Chemikalien) fihrt eine Absenkung
der Rohluftkonzentration an Ammoniak zu einer VergréRerung von E. Somit folgt:

Mit sinkender Rohluftkonzentration und bei fixem pH-Wert steigt somit E an, wodurch HTU" sinkt. Die
Trennstufenhdhe wird somit bei kleinen Konzentrationen insgesamt sinken.
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NTU-Betrachtung:

Im Falle des NTU-Teils gilt fir einen chemischen Packungswascher fiir die linke Seite der Gleichung
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die vereinfachte Losung des Integrals (1=Rohgas; 2 = Reingas):

Yia
Yia

bzw nach dem Wirkungsgrad aufgelost:

NTU® =1n

Yii—Yiz _1_ e-NTUPG
Yii

Die fur Ammoniak auftretende Dissoziation in Ammonium wird bei diesem Ansatz nicht direkt

berticksichtigt; vielmehr ist das Dissoziationsgleichgewicht fiir Ammoniak auf die resultierende
Ausgangskonzentration anzuwenden. Dieses berechnet sich im Bedarfsfall:
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Quelle: Kollbach 1996
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Auswirkung auf die beiden Konzentrationsvarianten:

Fir die Variante 1 (75 mg NH3/m3 Rohgas auf ca. 0,75 mg NH3/m3 Reingas) resultiert somit NTU =
In100 = 4,6.

Fur die Variante 2 (0,75 mg NH3/m3? Rohgas auf ca. 0,0039 mg NH3/m3 Reingas) resultiert somit
NTU=In200 = 5,3.

Fazit: Fir Variante 2 (niedrige Konzentration) sind ca. 0,7 Trennstufen mehr erforderlich.

Auswirkungen auf die Gesamthohe der Austauschzone bei orientierender Annahme HTUg= 0,10 m;
HTU=0,13 m:

Ohne Pufferung bei pH 3 = C(H*) = 10 mol/L
Konzentration NH3 (75 mg/L) = c(NH3) = 0,0044 mol/L
Konzentration NH3 (0,75 mg/L) = ¢(NH3) = 4,4*10” mol/L

Der Enhancementfaktor Variante 1 betrdgt somit 0,001/0,0044 = 0,022; fir Variante 2
0,001/0,000044=22,72

Durch Shift von Variante 1 auf Variante 2 andert sich der HTU-Anteil von 0,13 m (gemal8 Annahme)
auf 0,013 m.

Durch die Pufferung der Fllssigkeit ist auch bei Variante 1 E > 1; wodurch der Fliissigkeitsanteil HTU,
zunehmend an Bedeutung verliert. Fazit: Der Unterschied in den HTU-Werten ist marginal.

Zu bericksichtigen ist ferner, dass die berechenbare Austauschhéhe von ca. 1,2 m durch folgende
Sicherheitsfaktoren noch verbessert wird:

1) Austauschhéhe 3 m statt 1,2 m = Sicherheitsfaktor 2,5

2) Berlcksichtigung eines Sicherheitsfaktors seitens der Software von 1,25

3) Das Dissoziationsgleichgewicht von NH3 wird nicht berlcksichtigt, liegt bei pH 3 aber bei 100
% Ammonium.

Fazit: Auf Basis des zugrundeliegenden NTU-HTU-Modellansatzes ist die angebotene Kolonne mit
ausreichend Sicherheitspuffer ausgestattet, um die Anforderungen an die NHs;-Abscheidung
gesichert umsetzen zu kénnen.



