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Sammendrag

Arbeidet har omhandlet utvalgte problemstillinger angående design og drift av et nytt destillasjonsanlegg for gjenvinning av metanol ved Nycomed Imaging sin fabrikk på Lindesnes. Anlegget består av to pakkede kolonner i serie og skal ta seg av en føde som i hovedsak inneholder metanol og vann. 

Det har blitt gjort stasjonære simuleringer av anlegget og resultatene er i overenstemmelse med tidligere arbeider utført  av kolonneleverandøren Sulzer Chemtech Ltd. og konsulent Anders Rykfors.

Kolonnenes kapasitet med hensyn på damp og veskestrømmer har blitt bestemt og presentert i diagrammer.

Det har blitt gjort arbeid for å finne optimale verdier for stasjonære frihetsgrader i systemet som effekt i koker og settpunkt for temperaturkontroll i kolonnene.

Muligheten for å fjerne kondensering mellom stripperkolonne og tørkerkolonne ble evaluert. Både den energiøkonomiske besparelsen samt eventuelle reguleringsmessige problemer ble undersøkt ved en slik forandring av anlegget. Det har blitt konkludert med at regulerbarheten ikke blir betydelig forverret ved fjerning av mellomkondensering. Inntjeningen ved fjerning av mellomkondensering er 350 kW i både oppvarming og avkjøling. Fjerning av mellomkondenseringen kan imidlertid gjøre det vanskeligere å holde seg innenfor kapasitetsgrensene for tørkerkolonnen. Dersom den økonomiske inntjeningen er betydelig bør mellomkondenseringen fjernes.

Det ble vurdert muligheten for å ha isopropanol i tillegg til metanol og vann i føden til anlegget. Kolonnene viste seg imidlertid ikke kapable til å takle den nye metanol-isopropanol splitten. Hovedårsaken til dette er at den relative flyktigheten mellom metanol og den nest mest flyktige komponenten blir kraftig redusert. Det anbefales at isopropanol ikke tilsettes føden.
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1. Innledning og bakgrunn

Ved Nycomed Amersham Imaging’s fabrikk i Spangereid, Lindesnes kommune, vil det i januar 2000 bli igangkjørt et nytt gjenvinningsanlegg for metanol. Anlegget skal plasseres sammen med andre enheter i celle 12. 

Metanol er et av de mest brukte løsningsmidlene ved fabrikken og en effektiv gjenvinning er ønskelig. Til nå har metanol kun blitt gjenvunnet i en enkel batch destillasjonskolonne, og man ønsker nå å sette i gang et kontinuerlig anlegg. Anlegget består av to to pakkede kolonner i serie pakket med Mellapak. Den første kolonna er en  strippekolonne uten refluks og benytter ”live steam”, mens den andre er en konvensjonell kolonne.

Anleggsdesignet er blitt foreslått av konsulent Anders Rykfors i samråd med Nycomed og leverandøren Sulzer Chemtech Ltd.

Diplomarbeidet skulle ta for seg enkelte aspekter ved drift og design av anlegget konkretisert i følgende punkter:

· Verifisere det som har blitt gjort i design av anlegget, det vil si arbeid utført av konsulent Rykfors/leverandør Sulzer Chemtech. Dette innebærer stasjonære beregninger av anlegget.

· Bestemme mulig driftsområde for damppådrag og væskebelastning i begge de to destillasjonskolonnene. Det vil si bestemmelse av kapasitetsgrenser for kolonnene, med hensyn på floodinggrenser osv.

· Undersøke optimale verdier for stasjonære frihetsgrader i systemet.

· Vurdere mulighet for å fjerne kondensering mellom stripper og tørkerkolonne, og klarlegge eventuelle problemer knyttet med en slik forandring av anlegget.

· Vurdere muligheten for å gjenvinne metanol fra en strøm inneholdende isopropanol, som kan innblandes føden.

Dataverktøyet som har blitt brukt i arbeidet er HYSYS.Plant 2.1. Både stasjonære og dynamiske simuleringer av anlegget har blitt utført. Til å bestemme flooding-grenser i forbindelse med arbeidet med å bestemme driftsområde for damppådrag og væskebelastning har det blitt benyttet et dataprogram levert av kolonneleverandøren kalt SULPAK 2.1.

Arbeidet går under tittelen "regulering av et kontinuerlig destillasjonssystem....", noe som muligens ikke er helt dekkende for hva som er blitt gjort. Regulering er bare et av temaene som har blitt berørt. Design, optimalisering og drift er aspekter ved kjemiteknikk som har fått større plass i arbeidet enn hva regulering har fått.

Oppgaven er utført ved Institutt for Kjemisk Prosessteknologi ved Norges Teknisk- Naturvitenskaplige Universitet i Trondheim. Oppgaven er foreslått av veileder Joachim Schmidt ved NAI Lindesnes. Faglærer er professor Sigurd Skogestad. I tillegg har også medveileder stipendiat Stathis Skouras, og siv. ing. Jan Inge Arnesen ved NAI Lindesnes vært til stor hjelp. Arbeidet er utført i perioden 1. september-15.desember 2000.

2.
Prosessbeskrivelse

2.1
Generelt

I et eksisterende anlegg gjenvinnes metanol i en batch-prosess. I januar 2001 vil det igangsettes et nytt kontinuerlig gjenvinningsanlegg i celle 12 ved fabrikken på Lindesnes. 

I anleggsdesignet er det blitt valgt å benytte to kolonner. En stripperkolonne og en tørkerkolonne. Hvorfor et to-kolonne design er blitt valgt er ikke åpenbart. Det skulle i prinsippet være nok med en kolonne for en vann-metanol splitt. Det er flere årsaker dette:

· Føden inneholder flere salter som natriumacetat og NaCl. Dette er rester fra kontrastmiddelproduksjonen i fabrikken. Kontrastmiddelrester finnes også i små mengder. I tillegg er temperaturen på føden rimelig høy, 80 (C, noe som er tett oppunder kokepunktet. Disse faktorene bidrar til at føden er særdeles korrosiv. Ved å ha to kolonner kan man investere i korrosjonsbeskyttelse kun i den av første(den minste) kolonna. 

· Man ønsker å benytte ”live steam” i stripperen, dvs direkte dampinnblåsing i bunn av kolonna og ikke tilbakeblande bunnproduktet til kokeren. Årsaken til det er at man vil kontrollere vannbalansen i systemet lettere slik at man kan holde saltene oppløst og man unngår avleiringer. Føden inneholder også noen joderte organiske løsningsmidler. Dette er veldig tunge molekyler som lett fører til skumming(foaming) Ved bruk av ”live steam” vil man minimere skumming i systemet. Man slipper også å investere i en korrosjonsbeskyttet koker(av f. eks titan), fordi man kun vil ha nesten rent vann i kokeren ved bruk av ”live steam”.

· Anlegget skal plasseres innendørs. Av plasshensyn er det mer egnet med to lavere kolonner enn en høy.

· Det er overskudd av damp på fabrikken, slik at to kolonner ikke fører til noen særlig økning i driftskostnader. 

Disse argumentene må i stor grad grad sees i sammenheng for å få danne seg et bilde av hvorfor to-kolonne løsningen har blitt valgt. Man kan likevel sette et lite spørsmålstegn ved den første kolonnens funksjon rent separasjonsmessig. Nesten like bra separasjon kunne sannsynligvis blitt oppnådd ved kun å benytte tørkerkolonnen. 

Det er valgt å ikke ha noe refluks i den første kolonnen.  Årsaken er at man ønsker å begrense mengden bunnprodukt for å ikke overbelaste et påfølgende RO-anlegg.(Reversert Osmose anlegg)

Bunnproduktet fra tørkerkolonnen(hovedsakelig vann) sendes tilbake til dampgeneratoren. Grunnen til dette er at fabrikkens nettvann er forurenset med små partikler(humus).  Man må likevel bruke litt av nettvannet for å få tilstrekkelig tilførsel til dampgeneratoren. I tillegg kan man gjenvinne ”tapt” metanol fra bunnproduktet til tørkeren.

Ved dette designet er det hovedsakelig gjennom stripperens bunnprodukt det vil bli tapt metanol.

2.2
Prosessen. En forenklet beskrivelse

2.2.1
Prosessen

Flytskjema over anlegget er vist i figuren under.
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Figur 2.1
Enkelt flytskjema for metanolgjenvinningsanlegget.

Strøm 2 pumpes fra lagringstankene til forvarmeren VV12036, hvor den varmeveksles med bunnproduktet fra stripperkolonnen K12040. Bunnproduktet kjøles ytterligere i kjøler VV12037 hvorpå den ledes til et RO- anlegg.

I stripperen fjernes metanolen fra vann, salt og organiske produkter med hjelp av dampen som produseres i dampgeneratoren B12038 av filtrert nettvann og vannet fra bunnproduktet til tørkeren. Damp fra fyrhus  fordamper vannet. Grunnen til å ikke bruke fyrhusdamp direkte er at dampen kan være forurenset.

Topproduktet fra stripperen renner så til tørkerkolonnen K12041, via beholderen B12042.

Tørkeren er en konvensjonell kolonne med kondenser VV12075 i toppen og fordamper VV12039 i bunnen. Regenerert metanol samles i refluksbeholder B12043. Herfra pumpes metanolen til lagringstankene.

2.2.2
Designparametre

Anlegget skal være designet for å produsere 99,5 vektprosent metanol med et tap på maksimum 0.5 kg MeOH/h.

Sammensetningen på føden kommer til å variere ettersom det er Iodixanol eller Iopentol som produseres i fabrikken. Det forventes at sammensetningen vil varierere mellom følgende ekstremer:

Tabell 2.1 
Designverdier for de to ekstreme verdier for sammensetning.


Iopentol(IOP)
Iodixanol(IOD)

Vann, kg/h
2128
2297

Metanol, kg/h
686
553

Volumstrøm, m3/h
3,0
3,0

I tillegg inneholder føden 15 vektprosent Natriumacetat, 1 vektprosent NaCl og 2 vektprosent andre organiske forbindelser. Disse er imidlertid sett bort i fra ved alle simuleringer i dette arbeidet.

2.3
Detaljert beskrivelse

2.3.1
Føden og forvarming

Føden pumpes inn ved hjelp av en eksisterende pumpe. Pumpen styres på signal fra FIC1378. Designparametre for føden før pumpen:

Volumetrisk hastighet: 3,0 m3/h

Tetthet: 900 kg/m3
Trykk: 2 bara

Føden forvarmes i VV12036, hvor den varmeveksles med det varme bunnproduktet fra stripperen. Fødetemperaturen settes til 80(C, noe som er litt under kokepunktet. Det er ikke ønskelig å la føden koke av to årsaker:

· Koking i rørledningen medfører korrosjon.

· Dersom føden er kokende, vil føden fordampes direkte da den kommer inn i kolonnen. Det er da sannsynlig at dråper følger med opp i kondenseren. Kolonnen er designet slik at føden skal møte dampen underfra og varmes opp til kokepunktet et stykke ned i kolonnen.

Fødetemperaturen reguleres ved ”by-pass” av bunnproduktet fra stripperen forbi forvarmeren. Kjøler VV12037 kjøler bunnproduktet ytterligere til 45-50(C.

2.3.2
Stripperen

Føden inneholder mellom 19 og 24 vektprosent metanol. Føden går inn på toppen av kolonna. I bunn kommer 3 bara damp. Føden siver nedover i kolonna og møter den varme dampen. Metanolen vil fordampes og følge dampen oppover i kolonnen. Temperaturen vil øke nedover i kolonnen og veldig lite metanol vil komme ut i bunnen. I design er det antatt mindre enn 0,5 kg/h. Av korrosjonshensyn har det blitt valgt titan som pakningsmateriale. I tillegg er selve kolonnen og interiør blitt glassemaljert. 

Dampen, som kommer ut på toppen kondenseres i VV12073. Destillatet inneholder ca 50 molprosent metanol og har en strømningsrate på omtrent 900-1000 kg/h avhengig av fødesammensetning. 

Ved kontroll av denne kolonnen er poenget å få mest mulig av metanolen over i destillatet. Dette oppnåes ved å opprettholde en tilstrekkelig høy nok temperatur i kolonnen. Synker temperaturen må effekten i kokeren økes. Hvor en temperaturmåling er passende finnes ut ved hjelp av simuleringer. Temperaturmålingen bør være der hvor temperaturgradienten er størst. Temperaturprofil for stripperkolonnen er vist i bilag 2. Passende trinn for temperaturkontroll er valgt til trinn 4. Selvsagt vil temperaturprofilet forandres med variasjoner i fødesammensetning, og kolonnetrykk. Da må altså settpunktet for kontroll av temperatur forandres. Trykket forventes imidlertid å være konstant da det stabiliseres av nitrogen. I kolonnen er det i tillegg to temperaturmålinger, dessuten måles trykkfallet over kolonna. Trykkfallet er et mål for kapasiteten til kolonna samt en indikasjon for nedbrytningen og tilsmussingen av pakningsmaterialet. 

Kondensatet fra stripper kjøles til omtrent 40(C med kjølevann. 

Kondensatet pumpes vha P12160 til beholderen B12042. Nivået i beholderen kontrolleres av fødestrømmen til tørkerkolonnen.

Nivået i bunnen av stripperkolonnen reguleres av bunnproduktstrømmen som går til RO-anlegget.

Bunnproduktet kjøles til 25(C av kjøleren VV12037 etter at den først har blitt kjølt litt i VV12036.

Teknisk tegning(P&ID) av stripperkolonnen og resten av anlegget er å finne i bilag 1.

2.3.3
Dampgeneratoren

Dampen til stripperen produseres i en dampgenerator. Den damp, som produseres i fyrhuset, er ikke egnet å bruke direkte inn på stripperen. Grunnene til det er:

· Dampen kan være forurenset

· Dampen må erstattes med matevann.

Vannet til fordamperen, består delvis av nettvann, og delvis av vann fra bunnproduktet til tørkerkolonna.

Nettvannet må filtreres fra humus. Bunnproduktet er destillert i tørkeren, og er fri for salter. Den kan forøvrig inneholde litt metanol som kan gjenvinnes i stripperen. Vannet fordampes vha fyrhusdamp på 5,5 bara. Nettvannet filtreres fra humus før det fødes til dampgeneratoren.

For å være forsikret mot at det bygges opp salt eller humus-avleiringer i dampgeneratoren slippes det ut noen få liter/h ut til sluk.

Mengden damp fra dampgeneratoren bestemmes av temperaturmålingen i kolonnen(se avsnitt 2.3.2).

Trykket i dampgeneratoren reguleres av oppvarmingsdampen, mens nivået i dampgeneratoren reguleres av nettvannsstrømmen.

2.3.4
Etterkjøling

Etterkjøleren VV12074 bruker glykolvann med en temperatur på -15(C. Denne kondenserer damp som kan komme fra kondenserne VV12073,VV12075 og beholdere B12042, B12043. Kondensatet går til beholder B12042.

Det er meningen at denne etterkjølingen kun skal ha en politifunksjon. Med det menes at de øvrige kjølerne skal ha tilstrekkelig kapasitet til å takle strømningsmengdene ved design. Kjøleren er designet til å ha en kapasitet på kun 9 kW. Etterkjøleren er ventilert til tak. 

Ventilasjonssystemet er tilknyttet nitrogensystemet slik at trykket skal være 1,10 ( 0,05 bara.

2.3.5
Tørkerkolonnen

I tørkeren vil nesten ren metanol gå over topp og nesten rent vann fra bunnen. Metanolinnholdet i føden ligger på omtrent 50 molprosent. Kolonnen skal kunne produsere metanol med en renhet på 99,5 vektprosent, og med mindre tap enn 0,5 kg/h metanol i bunnen.

Bunnproduktet er nesten rent vann. Dette pumpes tilbake til dampgeneratoren ved hjelp av pumpe P12076. For å få ren metanol i destillatet, føres en del av den kondenserte dampen tilbake til toppen av kolonnen som refluks.

Destillatet skal være så rent for vann som mulig. På samme måte som i stripperen velges det et trinn hvor temperaturgradienten er størst. Temperaturprofil for tørkerkolonnen er vist i bilag 3. Passende trinn for temperaturkontroll er valgt til trinn 5. Temperaturen reguleres ved hjelp av refluksraten. Er temperaturen på trinnet for høy må refluksraten økes. 

Nivået i refluksbeholderen reguleres av produktstrømmen av gjenvunnet metanol.

På P&ID i bilag 1 kan man se at nivået i bunnen av kolonnen reguleres av bunnproduktstrømmen. Nivået er så bestemmende for dampraten til fordamperen. Det er likevel mest sannsynlig at man må kjøre kolonna med fast damppådrag.

2.4
Litt om pakningen

Pakningen som er benyttet i kolonnene er av typen Mellapak(. Dette er en strukturert pakning levert av Sulzer Chemtech. Denne typen pakning har med hell vært brukt i industrien i over 20  år i kolonner så store som opptil 12 m i diameter. 

Trykkfallet per teoretisk trinn er i området 0,3-1,0 mbar, og trykkfall ved 70-80% flooding er omtrent 2 mbar/m. Akseptabel væskebelasning er fra 0,2  til over 200 m3/m2 h. 

Erfaringsmessig har akseptable trykkforhold variert fra vakuum til opptil 160 bar.

Mellapak har en overflatestruktur som resulterer i bra separasjonsevne for både store og små væskebelastninger. Pakningen kan fåes i to forskjellige serier: X-serien og Y-serien. Forskjellen er kun en forskjell i inklinasjonsvinkel for væskestrømskanalene i pakningen. Pakningen kan også fåes med forskjellige verdier for spesifikk overflate. For eksempel er 125, 250, 500 eller 750 m2/m3 tilgjengelig.

Den mest brukte pakningen er Mellapak 250.Y.1,3

I stripperkolonnen har det blitt valgt å benytte pakningen 500.Y. På grunn av at stripperen er utsatt for en svært korrosiv føde(relativt høy temperatur og inneholder diverse salter) har man valgt titan som pakningsmateriale. 

I tørkerkolonnen har man benyttet 350.Y. Tørkerkolonnen har ikke de samme korrosive problemene, og man benytter pakningsmateriale av rustfritt stål.
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Figur 2.2  Pakningen Mellapak.

3
Modellering

Stasjonære og dynamiske simuleringer av anlegget har blitt utført i HYSYS.Plant 2.1. Grunnene til at dette simuleringsverktøyet har blitt benyttet, er tidligere positive erfaringer og kjennskap med dataverktøyet. Kompleksiteten av anlegget er også av grunnene til at HYSYS har blitt valgt, framfor et alternativ som MatLab.

3.1
Valg av termodynamisk modell

Ved simuleringer er det ekstremt viktig at man velger et sett med ligninger som beskriver 

termodynamikken i systemet skikkelig. Simulatoren HYSYS.Plant inneholder flere ferdige termodynamiske modeller som SRK, Peng-Robinson, NRTL, Wilson for å nevne noen få. Problemet er å velge hvem som passer best til sitt eget system. 

Det er lurt å teste ut modellen, og sammenlikne med eksperimentelle verdier. Det viktigste når man har med destillasjon å gjøre er å sørge for at damp-væske likevekten er mest mulig riktig. Ved simuleringene har det blitt valgt å benytte UNIQUAC, som er egnet for polare systemer som metanol-vann. Damp-væske likevekten ble undersøkt og den var i ganske så god overenstemmelse med eksperimentelle verdier. Til denne uttestingen ble det brukt enkle simuleringer i HYSYS med en flashtank, som vist i figur 3.1. Metanol-vann- blanding ble fødet inn. En liten energistrøm var nødvendig for å generere en dampfase. Ved å variere sammensetningen til føden, og registrere sammensetning i dampfasen y og væskefasen x, gir det sammeligningsgrunnlag for å se om den termodynamiske modellen er egnet.
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Figur 3.1
En enkel flashtank.

Figur 3.2 viser likevekten funnet ved eksperimentelle verdier. Det er også plottet inn resultater for de beregnede testpunktene fra UNIQUAC-modellen. De eksperimentelle dataene er hentet fra Gmehling et. al.4.
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Figur 3.2
  Damp væske-likevekt for metanol-vann. Molbrøk metanol i dampfasen(Y) som funksjon av molbrøk metanol i væskefasen(X). Eksperimentelle verdier er representert ved den heltrukne linja. Verdier beregnet ved hjelp av HYSYS vises som små trekanter i diagrammet

3.2
Forenklinger i modelleringen

Når man ønsker å modellere et anlegg må man alltid gjøre antagelser og forenklinger som gjør en fornuftig løsning mulig. Selv om det naturligvis er ønskelig å ha modellen slik at den beskriver virkeligheten best mulig, vil kompleksiteter i virkeligheten vanskeliggjøre modelleringen og simuleringer vil bli tidkrevende. Dette er snakk om en avveining mellom tidsforbruk og nøyaktighet av løsning.  Det er naturlig å se bort fra kompleksiteter som kan ansees som uviktige og tidkrevende og vil gjøre modelleringen vanskelig. 

3.2.1
Modellering av pakkede kolonner

I motsetning til platekolonner vil man ha et kontinuerlig konsentrasjonsprofil for pakkede destillasjonskolonner. For en platekolonne vil konsentrasjone for damp å væske være gitt av en likevekt og en virkningsgrad. Vi kan si at hver plate tilsvarer et teoretisk trinn i McCabe-Thieles metode. Dette gjør at man har konstant konsentrasjon mellom hver plate, og at konsentrasjonsforandringen skjer på platene. Man kan si at konsentrasjonene er diskret fordelt . Dette er fordi masseoverføringen fra væske til damp skjer på platene.

For en pakket kolonne er kontaktlegemene fordelt uniformt gjennom hele kolonnen og konsentrasjonen varierer kontinuerlig oppover i kolonna. Likeså vil temperaturen i kolonna variere kontinuerlig, i motsetning til platekolonner hvor temperaturen er så og si konstant mellom hvert trinn.

Det har blitt valgt å modellere en fylt kolonne som en platekolonne. Man kan si at dette er en diskretisering av et kontinuerlig system. Man later som om konsentrasjon og temperatur osv er diskret fordelt som i en platekolonne. Dette kan kanskje sammenliknes med å regne ut et bestemt integral numerisk eller beskrive en rørreaktor som mange blandetanksreaktorer i serie.

Problemet er ofte å vite hvor mange teoretiske trinn man har. For destillasjon brukes ofte begrepet HETP(”Height Equivalent of Theoretical Plate”) i design av fylte kolonner. I likhet med definisjonen av en teoretisk plate, der strømmene som forlater platen er i likevekt med hverandre, er HETP den høyde av en seksjon av tårnfyllingen der strømmene som forlater denne seksjonen er i likevekt5. I all enkelhet vil HETP være den pakningshøyde som tilsvarer en teoretisk plate. HETP kan likevel i enkelte tilfeller være litt vanskelig og unøyaktig å regne med da HETP-verdien varierer med dampstrøm, damptetthet og trykkforhold i kolonna. Se figur 3.3 for illustrasjon. 

Sulzer Chemtech benytter  dataprogrammet SULPAK 2.1 ved design av pakkede kolonner. Programmet regner ut HETP for et visst antall teoretiske trinn. Det som jo i realiteten er nødvendig for modelleringen er å vite antall teoretiske trinn for kolonnene.

Det har derfor blitt valgt det antall teoretiske trinn som Sulzer Chemtech har gjort i sine beregninger. Antall trinn:

Strippperkolonne:


12 teoretiske trinn

Tørkerkolonne:
Forsterkerdel:
 8 teoretiske trinn




Avdriverdel:
 5 teoretiske trinn




Koker:

 1 teoretisk trinn




Totalt:

14 teoretiske trinn

For stripperkolonnen vil ikke dampgeneratoren være noe teoretisk trinn ettersom det benyttes ”live steam”, slik at bunnproduktet ikke blandes tilbake i kokeren.  SULPAK-filene ligger vedlagt.
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Figur 3.3
 HETP-1 som funksjon av  F=(V/A)*(V0,5  og trykk for de to aktuelle pakningene MELLAPAK 350.Y og 500.Y1.

3.2.2
Sammensetning av føde

Sammensetningen av føden til strøm 2 inneholder i tillegg til MeOH og vann en del salter, kontrastmiddelrester og litt 2-metoxyetanol. Fødesammensetningen er som følger:

Tabell 3.1
Sammensetning av strøm 2.
Vann(liter/uke)
210104

MeOH(liter/uke)
94871

2-metoxyetanol(liter/uke)
300

Kontrastmidler(kg/uke)
8533

Salter(kg/uke)
54877

Totalt(liter/uke)
305275

Det har blitt valgt å betrakte kun Metanol og vann i simuleringene. Øvrige komponenter i føden har blitt sett bort ifra. HYSYS kan ikke behandle faste salter og kontrastmidler. Mengden av 2-metoxyetanol har blitt vurdert såpass liten i forhold til MeOH og Vann. 2ME utgjør 0.1 volumprosent.

3.2.3
Koker til tørkerkolonnen

Kokeren i tørkerkolonnen er en såkalt termosifong koker. Dette er en type koker som fungerer etter ”kaffetrakterprinsippet”. Med det menes at vannet som befinner seg i varmeveksleren blir varmet til kokepunktet, med påfølgende koking og dermed reduksjon i tetthet som igjen medfører at en blanding av damp og væske returneres til kolonnen.

Til tross for at denne typen fordamper er veldig vanlig ute i industrien har ikke HYSYS denne enhetsoperasjonen tilgjengelig.  Det ble først forsøkt å modellere fordamperanordningen med en vanlig koker med en tilknyttet pumpe for å drive strømmen tilbake til kolonnen. Dette ble funnet å fungere veldig dårlig og lite stabilt. Det ble i stedet valgt å modellere kokeren kun som et siste separasjonstrinn(en flashtank) og tilføre varmeenergi her. Figur 3.4 viser fordamperanordningen både for det virkelige anlegget og for modelleringen.
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(a)                                                                                               (b)

Figur 3.4
Viser hvordan kokeranordningen er i det virkelige anlegget(a), og hvordan det har blitt modellert i HYSYS(b).

Forenklingen som gjøres vil få litt å si for sammensetningen i oppkoksstrømmen til kolonna, men feilen som gjøres er sannsynligvis veldig liten. Ved å ordne kokingen på denne måten løser man også problemet med at HYSYS ikke gir anledning til å kontrollere nivået i bunnen av kolonnen(Det er ikke noe nivå i bunnen av kolonnene i HYSYS). 

Det har også blitt valgt å forkaste kaskadereguleringen av damppådraget(som skissert på P&ID bilag 1) da man ikke fikk denne til å fungere skikkelig. Det er da blitt valgt å holde effekten i kokeren konstant. Det er også sannsynlig at dette skal gjøres i det virkelige anlegg. 

Kontrollen av nivået i kolonnebunnen har også blitt forandret . Det er tenkt at dette nivået skal kontrolleres med en reguleringsventil. En mer robust regulering ble oppnådd dersom man benyttet effekt til pumpe P12076 som pådrag.  

3.2.4
Refluks i tørkerkolonnen

I tørkerkolonna vil refluks renne ned fra beholder B12043 og tilbake til kolonna ved hjelp av gravitasjon. Man er nødt til å ha en drivende kraft for å få væsken tilbake til kolonna. I det virkelige anlegg er det gravitasjon, i HYSYS må man ha en trykkforskjell for å drive en strøm. Det var derfor nødvendig å sette inn en pumpe for å få kolonna til å fungere dynamisk. Denne pumpa er benevnt med ”reflux pump” i HYSYS PFD i bilag 4.

3.2.5
Nedkjøling og oppvarming

Alle enhetsoperasjoner som innvolverer kjøling/oppvarming eller koking/kondensering ved bruk av ”utilities”(varmedamp, eller kjølevann) har blitt tilført/avgitt energi i form av en direkte energistrøm som erstatning for kjølevann, damp osv.

Når det gjelder kondenseringen mellom stripper og tørker har det blitt valgt å kjøle direkte i beholder B12043. Det vil si at VV12075 og B12043 har blitt slått sammen til en enhet.

3.2.6
Neglisjering av etterkjøling

Det har blitt valgt å se bort i fra etterkjølingen i VV12074 i modelleringen. Hvorfor dette anses fornuftig er at de øvrige kjølerne VV12073 og VV12075 er beregnet store nok til å ta seg av kondenseringen av de aktuelle dampstrømmene. Etterkjøleren har svært liten effekt sammenliknet med VV12073 og VV12075. Effektene er 9 kW mot henholdsvis  453/589 kW.

4. Resultater

4.1
Stasjonære simuleringer

Ved et tidlig stadium i design av prosessanlegg er det viktig å gjøre en stasjonær gjennomgang av massebalanser og energibalanser for systemet.

Anlegget ble simulert stasjonært i HYSYS.plant. Simuleringer for to forskellige fødesammensetninger ble utført. De to sammensetningene er i henhold til de ekstreme verdiene føden forventes å variere i mellom(se tabell 2.1). Resultatene fra simuleringene er vist i tabell 4.1. I tabellen er det vist strømningsrater og sammensetning for de viktigste strømmene. Strømnavn i tabellen er i henhold til figur 2.1. Resultatene har også blitt sammenliknet med verdier oppnådd av tilsvarende arbeid utført av konsulent Anders Rykfors og av leverandøren av kolonnene Sulzer Chemtech(kun for IOP sammensetning). Sulzer’s beregninger tok også hensyn til saltene i føden. Strømskjema for Sulzers beregning finnes i bilag 5. Tilhørende flytskjema fra Sulzer finnes i bilag 6(Sulzer har brukt andre strømnavn enn Rykfors og undertegnede) 

Tabell 4.1
Oversikt over resultat fra stasjonær simulering av anlegget for begge de ekstreme fødesammensetningene benevnt med hhv IOP og IOD. Resultatet er sammenliknet med konsulent Rykfors og Sulzers resultater(benevnt med hhv R og S, mot egne med Ø)


Føde
Damp
Nett- vann
Til RO
MeOH Feed
Renset vann
MeOH


MeOH(kg/h)
686
0.09
0
0.26
686
0.31
685


Vann(kg/h)
2128
766.45
392.54
2520.2
374
373
0.78
IOP,Ø

m3/h
2.994
1037
0.3933
2.526
1.237
0.3746
0.86


MeOH(kg/h)
686
0.543
0
0.167
686
0.543
686


Vann(kg/h)
2128
766
388
2513
381
378
2.75
IOP,R

m3/h
3
470
0.388
2.537
1.272
0.395
0.918


MeOH(kg/h)
686
0.45
0
0.40
685.81
0.45
685.36


Vann(kg/h)
2128
792.45
408.91
2533.9
386.50
383.54
2.96
IOP, S

m3/h
2.987
496
0.412
2.555
1.322
0.401
0.907


MeOH(kg/h)
553
0.02
0
0.33
553
0.002
552


Vann(kg/h)
2297
721
332
2628
389
389
0.6
IOD,Ø

m3/h
2.997
975
0.333
2.634
1.085
0.39
0.695


MeOH(kg/h)
553
0.69
0
0.36
553
0.691
552


Vann(kg/h)
2297
715
332
2627
386
383
2.59
IOD,R

m3/h
3
439
0.332
2.653
1.104
0.401
0.74


Dersom tabellen synes uklar, understrekes det at det er de radene med lik farge som må sammenliknes. 

Ved sammenlikning av de tre simuleringene(to for IOD sammensetning) ser man ganske så bra samsvar.  For de forskjeller som likevel er henvises det til senere diskusjon.

4.2
Vurdering av prosessens stasjonære frihetsgrader

Ved drift av systemet har operatørene muligheter til å forandre driftsbetingelsene i prosessen. Man har flere uavhengige parametre som kan manipuleres. Med stasjonære frihetsgrader menes her de frihetsgradene som har betydning for strømningsrater, temperaturer, sammensetninger, trykk osv ved stasjonær drift. Nivåene i tankene for eksempel faller ikke under stasjonære frihetsgrader. Det har blitt valgt å studere de tre viktigste:

· Effekten i tørkerens koker,Q

· Settpunkt for temperaturkontroll i stripperkolonnen, TS
· Settpunkt for temperaturkontroll i tørkerkolonnen, TT
Pådraget i tørkerkolonnens koker skal sannsynligvis settes konstant. Man har også mulighet til å forandre kjølevann til kondensatoren, men økes kokereffekten, må også kondensatoreffekten økes, slik at dette vil kunne betraktes som kun en frihetsgrad. Settpunktene for temperaturkontrollerne er bestemmende for sammensetninger i topp og bunn av kolonnene. I tillegg vil også kjølingen og etterkjølingen ha betydning for temperaturen inn på tørkerkolonna, men dette er antatt å ha liten innflytelse. Det er veldig viktig å finne optimale verdier for disse parametrene. Kanskje spesielt for dette anlegget i og med at fødesammensetningen varierer såpass mye. Når føden forandrer sammensetning, bør også verdiene for ovennevnte parametre forandres. Det ble benyttet stasjonære simuleringer i HYSYS.Plant under dette arbeidet.

4.2.1
Effekt til tørkerkolonnens koker

Det er viktig å ha tilstrekkelig effekt i kokeren for å unngå tap av metanol i bunnen. Det kan imidlertid være vanskelig å vite hvor mye energi som er nødvendig i og med at sammensetningen av føden varierer såpass mye. Det har blitt gjort simuleringer hvor sammensetning i bunnproduktet har blitt observert for forskjellige verdier for effekt i kokeren. Jo mer effekt jo renere bunnprodukt(renere vann). Resultatene er vist i figur 4.2.

Renheten av produktet er spesifisert til 99,8 molprosent metanol. Simuleringer for både IOD og IOP fødesammensetning er vist.

Energibehovet i kokeren avhenger ikke bare av sammensetningen på føden, men naturligvis også strømningsraten for tørkerføden. Effekten må økes når føden økes, og kurvene i figur 4.2 vil da forflyttes horisontalt mot høyre. For å få med forskjellene i føderate til kolonna kan man plotte effekt-føde(Q/F) forholdet mot renheten. Dette er vist i bilag 7. En tilsvarende illustrasjon finnes i bilag 8 hvor forholdet mellom oppkoksstrømmen og føden(V/F) er plottet mot renheten.

Se ellers diskusjonsdelen for vurdering av fornuftig damppådrag i tørkerkolonnen. 

Figur 4.2
Plott som viser molfraksjon metanol i bunnprodukt av tørkeren som funksjon av tilført effekt i kokeren.

4.2.2
Temperaturkontroll i stripperkolonnen.

Temperaturen på et visst punkt i stripperkolonna kontrolleres av en ventil på oppkokstrømmen. Er temperaturen for lav skal ventilåpningen bli større, er den for høy skal ventilåpningen bli mindre. Temperaturmålingen er lokalisert litt over midten av kolonna(se P&ID bilag 1). Det er imidlertid vanskelig å anslå nøyaktig hvilket teoretisk trinn temperaturmålingen i virkeligheten befinner seg på. Det har blitt anslått 

at målingen befinner seg på trinn 4 da dette trinnet synes å ha stor temperaturgradient, og er mest i samsvar med P&ID. Ved forskjellige temperaturer vil sammensetningene i topp og bunn av kolonna variere. Figur 4.3 viser sammensetning i bunn av stripperen som funksjon av temperatur for både IOD og IOP sammensetning.

Det kan leses utfra figur 4.3 at andel metanol i bunnen reduseres med økende temperatur, og at andelen metanol er større for IOD sammensetning enn for IOP. IOP-verdiene ligger omtrent 2,5 (C under IOD-verdiene for samme sammensetning i bunn. Dersom sammensetningen skal være 0,001 vektprosent(tap på ca 2,5 kg MeOH/h) må temperaturen på trinn 4 settes til 93 (C for IOP og 96 (C for IOD. Dette er et viktig poeng. Settpunktene for temperaturkontrolleren må forandres kontinuerlig i takt med sammensetningen av føden dersom sammensetningen av bunnproduktet skal være konstant. 

Destillatet fra stripperen er ikke like interessant ettersom dette fødes i en ny kolonne. Variasjonen i sammensetning i topp med temperatur er vist i plottet i bilag 9. Andelen vann øker med høyere temperatur.

Figur 4.3
Plott som viser massefraksjon MeOH i bunnprodukt som funksjon av temperatur på trinn 4 i stripperkolonna.

4.2.3 
Temperaturkontroll i tørkerkolonnen.

Som i stripperkolonna kontrolleres temperaturen på et visst punkt. Men i tørkerkolonna kontrolleres temperaturen ved hjelp av refluksstrømmen. Blir temperaturen for høy, må refluksraten økes. Blir den for lav må refluks reduseres (Refluksstrømmen vil avkjøle kolonna). Det er antatt at temperaturmålingen er på trinn 5. Det ble gjort simuleringer hvor forandring i sammensetningene i bunn og topp av tørkerkolonna ble observert, mens  temperaturen ble variert. Kokereffekt ble spesifisert til designverdi(592 kW). Figur 4.4 viser sammensetning av bunnproduktet. Som ventet går andel av metanol ned når temperaturen økes. Sammensetningen i bunn av tørkeren ser ut til å være lite påvirket av


Figur 4.4
Massefraksjon MeOH i bunn av tørker som funksjon av temperatur. 
Figur 4.5
Massefraksjon vann i produktstrøm
 fødesammensetningen. Sammensetningen ser ut til å variere lite over et ganske stort temperaturintervall. Figur 4.5 viser tilsvarende plott for produktstrømmen. Bilag 10 viser variasjonen i produktrate.  

4.3
Begrensninger for arbeidsområde for pakkede kolonner

Tilfredsstillende drift av en destillasjonskolonne vil kun oppnås over et begrenset intervall for damp og væske- strømningsrater. Hva som er bestemmende for maksimum dampstrøm er den såkalte flooding-betingelsen. I all enkelthet vil dette si at dampstrømmen er så stor at den drar med seg væske oppover i kolonnen. Når det gjelder minimum dampstrøm og begrensninger for væskestrømmene i kolonnene er disse litt forskjellige avhengig av om vi betrakter en platekolonne eller en pakket kolonne(vanlig tilfeldig pakning eller strukturert pakning). Det skal her naturligvis kun ses på tilfellet hvor vi har kolonner med strukturert pakning.

4.3.1
Maksimum damppådrag. Flooding.

Floodingpunktet er den øvre grensen for dampstrøm i en kolonne. Flooding er karakterisert ved at det blir oppakkumulert damp i øvre del av kolonnen, stor økning i trykkfall gjennom kolonna og betydelig nedsatt separasjon.

Det er vanskelig å komme fram til generelle utrykk og likninger som beskriver floodinggrenser for pakkede kolonner. Det vanlige er å benytte grafiske korrelasjoner. Et eksempel på en slik er en sammenheng presentert av Sherwood et al6. Slike generelle korrelasjoner kan være brukbare for overslagsberegninger men er nok ikke særlig nøyaktige. Man benytter i stedet grafiske empiriske sammenhenger spesifikt for hvert enkelt pakningsmateriale. Det er vanlig å uttrykke floodinghastigheten som funksjon av den såkalte flowparameteren, FP. Dette er en dimensjonsløs parameter som er gitt ved:
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 Figur 4.6 Floodingdiagram for Mellapak 250.Y

Man kan så finne floodinghastigheten ved å lese av et diagram spesifikt for hvert enkelt pakningsmateriale som vist i figur 4.6. Denne gir den såkalte floodingfaktoren som funksjon av FP(( i diagrammet) for pakningsmaterialet Mellapak 250.Y. Floodingfaktoren CG,MAX uttrykker den maksimale dampbelastingen i en kolonne og er gitt ved:
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Har man en annen pakning enn 250.Y må man benytte en korreksjonsfaktor slik at:

CG,MAX = C * CG,MAX(MELLAPAK 250.Y)
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Korreksjonsfaktoren C finnes fra tabellen nedenfor:

Tabell 4.2 Viser korreksjonsfaktor for noen utvalgte Mellapak pakninger.

Mellapak pakningstype
Korreksjonsfaktor C

250.X
1,25

350.Y
0,85

500.X
1,0

500.Y
0,7

750.Y
0,63

I tabell 4.2 er kun et fåtall pakninger inkludert. For andre typer pakninger henvises det til brosjyre gitt ut av Sulzer Chemtech1. Den samme utregningen benyttes ved bruk av dataprogrammet SULPAK 2.1.

4.3.2
Minimum damppådrag. 

I platekolonner er den minimale dampmengden i en kolonne bestemt av det såkalte ”gråtepunktet” til kolonnen. Dette inntreffer når dampstrømmen ikke er tilstrekkelig for å opprettholde et visst væskenivå på hver av platene, og mengden væske øker i nedre del av kolonnen. 

For pakkede kolonner derimot er det ingen spesiell nedre grense for dampstrøm. Det er heller grad av separasjon som angir minste akseptable damphastighet i en pakket kolonne. Humphrey & Keller7 skriver at strukturerte pakningers separasjonsegenskaper ikke blir dårligere av redusert dampstrømmer for verdier helt ned til 10% av designverdi.

4.3.3
Maksimum/minimum væskenedløp i kolonnene.

For en pakket kolonne er det som regel væskefordelerne øverst i hver paknings-seksjon(packed bed) som er avgjørende for hvor mye væske som kan gå igjennom kolonnen. Væskefordelerenes funksjon er å sørge for at væsken blir fordelt homogent over hele tverrsnittsarealet til kolonnen. Kapasitetsgrensene for disse fordelerne blir da kapasitetsgrensene for kolonnens væskestrøm. Disse grensene er angitt på kolonnetegningene, vist i bilag 11 og 12. Figur av væskefordelerne benyttet i kolonnene er vist i figur 4.7.
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Figur 4.7 
Til venstre er en figur av en pakket kolonne av noenlunde samme typen som benyttet i anlegget. Den viser de to kolonneseksjonene, med pakning, væskefordelere og væskeoppsamlere samt tankvolumet nederst i kolonnen. Til høyre er en illustrasjon av en VK fordeler. Det er en ”channel type distributor”. Det er to forskjellige varianter av denne som benyttes i henholdsvis stripperen og tørkeren. 

4.3.4
Forklaringer til beregninger.

Det har blitt valgt å illustrere arbeidsområde for damppådrag og væskenedløp ved hjelp av den såkalte flowparameteren(FP). Dette er blitt gjort fordi det er lettvint å gjøre det på denne måten og det meste av litteratur skrevet om fenomenet flooding viser floodinghastigheten som funksjon av FP. Det blir da mest hensiktsmessig og oversiktlig å illustrere maksimum/minimum væskenedløp også ved hjelp av denne.

Behandligen av stripper og tørker er gjort litt forskjellig. Dette med basis i at stripperen ikke har noe tilbakeløp. Det vil si at væske kun kommer inn i toppen av kolonna(føden). I motsetning til tørkeren hvor man i tillegg til føden som kommer in på midten også har tilbakeløp som kommer inn øverst. Derfor er det blitt valgt å illustrere stripperens arbeidsområde med kun en paknings-seksjon(selv om det egentlig er to), og for tørkeren med to(En for forsterkerdelen og en for avdriverdelen).

Arbeidsområde for stripperkolonne

Flooding

Floodinggrensen  for det spesifikke pakningsmaterialet(Mellapak 500Y) har blitt bestemt ved hjelp av dataprogrammet SULPAK 2.1 som er levert av Sulzer Chemtech. Programmet er tilgjengelig på Sulzer Chemtech’s webside3. Hva programmet gjør, er det samme som hva den grafiske korrelasjonen i figur 4.6 viser(For Mellapak 250Y/250X). Programmet trenger verdier for L, V, (L og (V. FP beregnes og man får oppgitt hvor langt man ligger fra floodinggrensen(i %). Det er da enkelt å finne floodinggrensen ved den bestemte verdien av FP. Det har blitt valgt flere verdier for FP som har blitt plottet mot sine respektve floodinghastigheter og disse er så blitt grunnlaget for en regresjonslinje: ”floodinglinja”.

Maksimum/minimum væskenedløp

Grensene for væskenedløp i væskefordelerne til stripperen er angitt på kolonnetegningen i bilag 11.

Stripperen:
Øvre pakningsseksjon:



1.85-4.55 m3/h



Nedre pakningsseksjon:



1.55-3.86 m3/h

Det antas at det er det er den øvre fordeleren som er bestemmende for kapasitetsgrensene i tørkerkolonnen. Tetteten til væsken øker nedover i kolonnen slik at man antar at den nedre fordeleren ikke vil være noen flaskehals for væskenedløpet.  Tettheten til stripperføden er oppgitt til 894,9 kg/m3. Det vil si at minimum og maksimum væskebelastning blir:
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Flowparameteren blir:
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Disse ligningene representerer altså minimum og maksimum føde til stripperen. Merk at for disse linjene er tetthetene konstante. Hvis forholdet mellom tetthetene forandres vil også grensene forflyttes.

Arbeidsområde for tørkerkolonne

Floodinggrensene er beregnet på samme måte som for stripperkolonnen.

Likningene for maksimum og minimum væskenedløp regnes ut på tilsvarende måte. 

Tørkeren:
Øvre pakningsseksjon:



0.95-1.90 m3/h



Nedre pakningsseksjon:



1.54-3.08 m3/h

Her må vi imidlertid som nevnt beregne kapasitetsgrenser for øvre og nedre del av kolonnen separat.

Forsterkerdelen

Væskeinnløpet til forsterkerdelen av tørkerkolonnen er refluksstrømmen som består av nesten ren metanol, og har oppgitt tetthet 758,5 kg/m3. Dette gir:

Lmin = 720,9 kg/h og Lmax = 1441,7 kg/h

flowparametrene blir:
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Merk at disse likningene representerer maksimum og minimum tilbakeløp i tørkerkolonnen.

Avdriverdelen

Væskeinnløpet for avdriverdelen av tørkerkolonnen er den totale føden i tillegg til nedløpsstrømmen fra forsterkeren. Tettheten er 804,5 kg/m3. Dette gir:

Lmin = 1238,9 kg/h og Lmax = 2477,9 kg/h
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4.3.5
Sammenfatting av resultater for driftsområde.

Figur 4.8 viser område for tilfredsstillende driftsområde for stripper. Linjene som er inntegnet er floodinglinja, linje for 80 % flooding, og linjene for maksimum og minimum væskenedløp. Det er også plottet inn designverdier for topp og bunn av kolonna. Det anbefales å benytte programmet SULPAK 2.1 som enkelt regner ut hvor man befinner seg i dette diagrammet for forskjellige driftsparametre som L, V, (L og (V. Programmet regner direkte ut hvor langt man befinner seg fra floodinggrensen, men vet ingenting om grensene for væskenedløp. Man må da se i diagrammet hvor mye en har å gå på.

Tettheter brukt i beregningene ovenfor er de samme som er benyttet i designfilene. Filene som er benyttet under design er vedlagt. 

En større og lettere avlesbar versjon av diagrammet finnes i bilag 13, og samme type diagram for de to kolonnedelene for tørkeren finnes i bilag 14 og 15.

[image: image18.png]3500

3000

2500

2000

1500

Dampstramikgh)

1000

500

Fiooding inje

N

o e
]

in
veskeneden

005 01 015
]





Figur 4.8  Viser kapasitetsgrensene for strippekolonna.
4.4
Mellomkondensering

I det opprinnelige design kondenseres destillatet fullstendig før det sendes som føde til tørkerkolonnen. I kjølerne VV12073 og VV12074 brukes det til sammen nesten 500 kW i kjølevann for å kondensere. Det er i utgangspunktet lite energetisk/økonomisk hensiktsmessig å kondensere destillatstrømmen først for så å bruke energi på koking i den påfølgende tørkerkolonnen. Hvorfor designet med mellomkondensering likevel har blitt valgt er først og fremst av reguleringshensyn. Ved å kondensere dampen fra stripperen og så føre væsken til en beholder(B12042), vil forstyrrelser(forandringer i strømningsrate og sammensetning) i destillatstrømmen fra stripperkolonnen i mindre grad ha virkninger for oppførselen til tørkerkolonna. Beholderen vil fungere som en buffer, som jevner ut variasjoner i strømningsmengde, sammensetning etc. Sagt med andre ord, så vil det si at man tror kolonnene separeres reguleringsmessig, og blir lettere å kontrollere. (lettere å kontrollere to enkeltstående kolonner enn to i serie). I tillegg vil det bli lettere å operere anlegget ved oppstart og nedkjøring.

4.4.1
Økonomisk gevinst ved å fjerne mellomkondenseringen

Ved  beregning av fortjenesten ved fjerning av  mellomkondenseringen, vil effekten i tørkerens kondensator øke, mens effekten i kokeren vil bli mindre. Effekten i stripperens koker vil forbli den samme. Ved beregning av fortjenesten tas det da hensyn til vekslerne VV12073, VV12074, VV12075 og VV12039.(jamfør P&ID bilag 1)

Vi regner først ut brukt kjøle- og varmeenergi i vekslerne med mellomkondensering:

Effekt hoved mellomkondensering, VV12073:



  450 kW

Effekt etterkjøling, VV12074:





      9 kW

Effekt kondensator tørkerkolonne, VV12075
:



  788 kW

Totalt effektforbruk kjøling med mellomkondensering:


1247 kW
Effekt termosifongfordamper, VV12039:




  800 kW

Totalt effektforbruk oppvarming med mellomkondensering:


  800 kW
Tilsvarende for uten mellomkondensering:

Effekt kondensator tørkerkolonne, VV12075:



  896 kW

Totalt effektforbruk kjøling uten mellomkondensering:

  
  896 kW
Effekt termosifongfordamper, VV12039:




  450 kW

Totalt effektforbruk oppvarming med mellomkondensering:


  450 kW 


Innsparing for kjøling og oppvarming i kW blir:

Innsparing kjøling:







  351 kW

Innsparing oppvarming:






  350 kW

Det er regnet med en produkterenhet på 99,8 molprosent MeOh for begge tilfeller.

For kjølevannet vil det bli reduserte utgifter da mengden nødvendig kjølevann blir redusert.
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Varmekapasiteten for vann er 4.18 J/kg K8, og (T for kjølevann antas lik 10 K(som i Sulzer’s beregninger, jamfør bilag 5). Redusert mengde kjølevann blir da:
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Hvis vi regner prisen på kjølevann fra sjøvann til å være 3,5*10-5 kr/kg 9 og at det er 8000 driftstimer i året vil det spares inn ca 8500 kr årlig.

For varmedamp vil reduksjonen bli:
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(Hvap antas 2060 KJ/kg9. Nødvendig mengde varmedamp.
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Hvis vi regner prisen for varmedamp å være 0.12 kr/kg9 og at det er 8000 driftstimer i året vil det spares inn ca 590000 kr årlig.

Totalt inntjent blir ca  600000 kr/år.

Dette er særdeles grove beregninger som kun gir en størrelsesmessig ide om den økonomiske gevinsten. Prisen på kjølevann og varmedamp kan variere veldig mye.

4.4.2
Dynamiske simuleringer

For å forsikre oss om at reguleringen av systemet fungerer og at prosessen er stabil, har det blitt foretatt dynamiske simuleringer. Spesielt interessant er situasjonen hvor man fjerner mellomkondenseringen,hvor man ikke vil ha denne beholderen som vil fungere som en buffer for forandringer i den første kolonna.

Tuninger

Nycomed har ikke gjort arbeid for å finne optimale verdier for kontrollertuningene i anlegget. Det har heller ikke blitt gjort noe jobb for å finne gode tuninger i simuleringene. Det har bare blitt brukt tuninger som har fungert tilfredsstillende og sørget for at prosessen har holdt seg rimelig stabil. Disse tuningene kan godt fungere som forslag, men man burde jobbe mer med å finne bra tuninger. Tuninger for samtlige kontrollere er listet opp i tabellen under. Navn på kontrollerne er de samme som brukt i P&ID i bilag 1.

Tabell 4.3
Tuninger brukt i simuleringsarbeidet

Kontroller
P
I(min)
D(min)

LIC1360
10
2
-

TIC1365
10
3
-

LIC1368
30
0,5
-

LIC1370
30
0,2
-

PIC1371
1,0
0,2
-

TIC1376
5,0
1
-

LIC1391
0,5
0,2
-

TIC1397
12
3
-

LIC1402
10
0,25
-

Som man kan se av tabellen er det kun benyttet PI-kontrollere i simuleringene.

Merk at for kontroller LIC1402 kontrolleres nivået med effekten til pumpe P12076 i stedet for LCV1402 som vist i P&ID(bilag 1), slik at oppgitte tuning ikke sikkert vil være egnet for det virkelige anlegg.

Variasjoner ved normal drift

Prosessen ble simulert i ca 600 minutter uten å gjøre noen forandringer. Selv om prosessen er stabil, viser den tegn til svingninger i sammensetning. Disse variasjonene er veldig små og sannsynligvis ikke viktige for driften av anlegget. Størst innvirkning ser disse svingningene ut til å ha for effekten til stripperens koker, hvor effekten synes å gjøre et hopp på omlag 30 kW for så å gå ned igjen. Denne økningen gjentas med et mellomrom på omlag 300 min. Variasjonen i sammensetning har en svingetid på de samme 300 min. Bilag 16 viser variasjonen for sammensetningen i bunnproduktene fra både stripper og tørker, produktet og for effekten til stripperens koker. Øvrige parametre som ble observert synes å ha stabil oppførsel. Se ellers simuleringsfilen normal.hsc. Det er mest sannsynlig å tro at svingningene skyldes resirkuleringen i systemet. Disse variasjonen må tas hensyn til ved vurderingen av de enkelte sprangresponsene.

Sprangresponser

For å finne ut hvordan hvordan fjerning av mellomkondensering vil slå ut reguleringsmessig, har det blitt valgt å sammenlikne sprangresponser for utvalgte prosessparametre for tilfellene med og uten mellomkondensering ved sprang i fødesammensetning. Hvorfor nettopp fødesammensetning har blitt valgt er på grunn av:

· Forandring i fødesammensetning vil skje til stadighet i det virkelige anlegget. Sammensetningen varierer jo mellom ekstremene IOP og IOD.

· En forandring av fødesammensetning påvirker i stor grad strømningsratene i destillat og bunnprodukt, og vil være en bra måte å se hvor robust prosessen og reguleringen er.

Det har blitt gjort en økning og en minkning i molbrøk metanol i føden med mellomkondensering og og en økning for uten mellomkondensering.

Med mellomkondensering:
Simulering 1:
xMeOH
= 0,243781 ( 0,24





Simulering 2:
xMeOH
= 0,243781 ( 0,25

Uten mellomkondensering:
Simulering 3:
xMeOH
= 0,243781 ( 0,24

Forandringen i fødesammensetning ble gjort etter 2 minutter. Responser for destillat- og bunnproduktrate for stripperen, kondensatstrøm for tørkeren, samt sammensetning for bunnproduktet til stripperen er vist i bilagene 17-19. For øvrige responser vises det til simuleringsfilene(Simulering1-3.hsc).

Responsen for produktstrømmene og sammensetningen for stripperen viser en forventet oppførsel, hvor det blir en rask forandring, lite overslag for så å stabilisere.

Kondensatstrømmen for stripperen ser ut å være upåvirket at forandringen som har skjedd. Figuren under viser raten av bunnprodukt fra stripperen for simulering 1.
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 Figur 4.9
Respons for bunnprodukt,stripper

4.5
Isopropanol

Det kan bli aktuelt å blande inn strøm 9 inn i den originale føden(strøm 2). Strøm 9 inneholder isopropanol(IPA) i tillegg til vann og metanol. Det er ønskelig å gjenvinne metanol også fra strøm 9. 

Isopropanol(2-propanol) har kokepunkt på 82,3(C8 som er i mellom det for vann(100(C) og det for metanol(64,7(C) ved atmosfærisk trykk. Det skal da i prinsippet være mulig å få separert fra isopropanolen sammen med vannet som sendes til RO-anlegget.

4.5.1
Mulighet for separasjon i stripperkolonnen.

Det hadde vært hensiktsmessig å kunne fjerne isopropanolen fullstendig i den første kolonnen. Rent intuitivt må man anta at dette ikke kan være mulig siden ganske mye vann må over i stripperens destillat i utgangspunktet for ikke å tape metanol i bunnen. Det ble likevel gjort noen stasjonære beregninger for å se om det var mulig å få isopropanolen direkte ut i bunnen av stripperen. Ved å variere damppådraget (effekten i dampgeneratoren) ble mengdene metanol i bunnen og isopropanol i topp/bunn observert. Situasjonen er den at man vil ha så mye isopropanol i bunnen som mulig og minst mulig metanol. Fødesammensetningen i føden var nå som vist i tabell 4.4.

Tabell 4.4
Fødesammensetning brukt ved beregninger med IPA

Komponent
Vektprosent
massestrøm (kg/h)

MeOH
23,16
621,3

Vann
71,84
1927,2

Isopropanol
5,00
134,1

Totalt
100
2682,6

Figuren under viser hvor mye av isopropanolen som går i bunn og topp, samt tap av metanol i bunn ved forskjellige verdier for effekt i dampgeneratoren.

Tabell 4.5
Resultat av forsøk for vurdering av fjerning av IPA i stripper.
Tilført effekt i dampgeneratoren, kW
IPA i bunnprodukt, kg IPA/h
MeOH i bunnprodukt kg MeOH/h
IPA i destillat, kg IPA/h

480
0.02
37.27
134.10

460
0.09
67.51
134.03

440
0.28
97.96
133.84

420
0.73
128.29
133.40

400
1.69
159.03
132.43

380
3.67
189.54
130.45

360
7.15
218.72
126.96

340
12.17
245.68
121.95

320
19.07
273.39
115.05

300
27.04
300.44
107.08

Vi ser av resultatene i tabellen at det ikke vil være mulig å fjerne isopropanolen i stripperen. Man taper altfor mye metanol i bunnproduktet. Stripperkolonnen er ganske enkelt ikke i nærhet av å være kapabel for en så skarp separasjon. 

4.5.2
Mulighet for separasjon i tørkeren

Konklusjonen man kan trekke fra beregningene beskrevet i forrige avsnitt er at isopropanolen må sendes over stripperen som føde til tørkeren. IPA må komme ut sammen med vann i bunn av tørkeren. Nå har det imidlertid seg slik at bunnproduktet sendes tilbake til dampgeneratoren. Det vil sannsynligvis føre til at noe av isopropanolen igjen vil gå over topp i stripperen, samt noe forhåpentligvis vil gå ut gjennom bunnen til RO-anlegget.

Ved stasjonære beregninger ble nesten all isopropanol sendt over topp av stripperen. Effekten i dampgeneratoren var da 485 kW. Ved å variere produktraten(varierer refluks i kokeren indirekte) og effekten i tørkerkondenseren(Effekten i koker og kondenser er omtrent den samme, kunne like gjerne spesifisert kokereffekten), ble sammensetning i produktstrøm og i bunnprodukt(til RO) registrert. Figur 4.10 er et plott som viser tapet av MeOH for forskjellige verdier for produktrate og effektforbruk. 

Figur 4.10
Plott som viser tapet av MeOH som funksjon av Produktrate og effektforbruk i kondenseren.

Plottet viser at tap av MeOH blir mindre dersom man tar mer produkt, og øker effektforbruket. Det viser også at man har mer igjen for en effektøkning dersom man tar mer produkt. En annen representasjon av tapet av metanol er vist i bilag 20. Her vises prosentandel metanol gjenvunnet(recovery) som funksjon av produktraten.

Figur 4.11 viser renheten av MeOH-produktet med variasjon av produktrate og effektforbruk.

Figur 4.11 viser renheten av produktet som funksjon av de samme parametrene.

Fra de to plottene kan vi se at ved å øke produktraten vil tapet av MeOH bli redusert, mens produktet blir mindre rent. Mer om dette under diskusjonsdelen.

4.5.3
Hvorfor blir separasjonen vanskeligere?

Årsaken til at man ikke får separert ifra metanolen like bra når vi i tillegg har IPA i føden har å gjøre med at man ikke lenger har med et vann-metanol splitt problem å gjøre, men en isopropanol-metanol splitt. Den relative flyktigheten mellom disse to komponentene er mindre enn for vann-metanol. 

Relative flyktigheten mellom komponentene i og j kan uttrykkes som:
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hvor:
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Ligningen gjelder under antagelse om ideelle blandinger(tilfredsstiller Raoults lov), ideell gass, like fordampningsentalpier ((Hivap ( (Hivap) og at dampvolumet er mye større enn væskevolumet. For utledning av ligningen henvises det til Halvorsen og Skogestad10.

Relativ flyktighet for metanol(1) og vann(3) blir:

(13 = 3,97

mens for metanol(1) og isopropanol(3):

(12 = 2,09

Verdier for (Hvap og Tb brukt i beregningene er vist i tabell 4.6. 

Tabell 4.6
Verdier for (Hvap og Tb brukt i beregningene for(ij. Verdiene er hentet fra SI Chemical data8


(Hvap,kJ/mol
Tb, (C

MeOH(1)
38
64,7

Isopropanol(2)
46
82,3

Vann(3)
44
100

Som vi kan se blir den relative flyktigheten nesten halvert. Dette fører til at separasjonen krever flere teoretiske trinn. Forandringen kan illustreres ved hjelp av en McCabe-Thiele Skisse.

For idelle binære blandinger kan damp-væske likevekten uttrykkes som 
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Når ( reduseres vil differansen mellom x og y bli mindre. Da vil også avstanden mellom likevektslinjen og diagonalen i McCabe-Thiele diagrammet bli mindre og en tilsvarende separasjon krever flere teoretiske trinn.
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Figur 4.12
McCabe-Thiele skisse som prøver å illustrere hvordan likevektslinja(grønn linje) kommer tettere driftslinja når( reduseres. Dette fører til at antall nødvendige teoretiske trinn øker(Røde linjer).

Det bør imidlertid sies at McCabe-Thieles metode kun er anvendbar for binære blandinger, og ikke for en tærtiær blanding, som man har med å gjøre i dette tilfellet. Metoden har likevel blitt valgt å ta med fordi den enkelt kan illustrere hvorfor en vann-metanol splitt er mindre krevende enn en metanol-isopropanol splitt. 

Det er vanlig å illustrere damp-væske likevekter for tærtiære blandinger ved hjelp av såkalte trekantdiagrammer. Trekantdiagram for metanol,isopropanol,vann-systemet er vist i figuren under.
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Figur 4.13
Trekantdiagram for metanol(1), isopropanol(2) og vann(3). Diagrammet er hentet fra Gmehling et. al.4

Et slikt trekantdiagram er en del vanskeligere å tolke enn en likevektslinje i et McCabe-Thiele diagram. Et hvert punkt innenfor trekanten representerer en bestemt sammensetning. De tre hjørnene representerer de rene komponentene. Damp- Væske likevekten beskrives av de rette linjene inne i trekanten. Man kan si at hver linje tilsvarer et punkt på likevektslinja for et binært system. Linjene er bindelinjer mellom de to tilhørende punktene for x og y som er i likevekt(vanlig å kalle dem likevektsvektorer). Lengden på disse linjene sier noe om vanskeligheten av å destillere. Er det korte linjer kreves det mange teoretiske trinn. Man kan se at ved tilsats av mer IPA(2) vil linjene bli kortere og det kreves flere teoretiske trinn.

Isopropanol og Vann danner en azeotrop blanding ved ca 70 molprosent IPA. Likevekten for IPA-Vann systemet4 er vist i bilag 21. Azeotropen viser seg også i trekantdiagrammet, hvor den kommer fram som en tenkt linje fra sidekant 2,3(ved ca 70% IPA) til hjørnet med ren metanol. Man kan forestille seg hvor denne linjen befinner seg sånn omtrentlig ved å se på retningen for likevektsvektorene. Retningen endrer seg når man forflytter seg på tvers av denne grensen. Det er umulig å komme fra den ene til den andre siden ved hjelp av destillasjon. For bedre forståelse av slike trekantdiagrammer og azeotroper i destillasjon henvises det til Hilmen11.

5. Diskusjon

Arbeidet har omhandlet et spesifikt destillasjonsanlegg ved Nycomed. Temaene som er blitt behandlet er stasjonær simulering, bestemmelse av kapasitetsgrenser i kolonnene, vurdering av sentrale stasjonære frihetsgrader i systemet, evaluering av forslag om fjerning av kondensering mellom to kolonner og til slutt en vurdering av effekten av å innføre ny komponent i føden.

5.1
Stasjonære simuleringer

Det har blitt gjort stasjonære simuleringer av anlegget fra tre forskjellige hold. Både leverandøren Sulzer, konsulent Anders Rykfors har gjort beregninger tilsvarende de utført i oppgaven.  Disse simuleringene viser bra  samsvar med hensyn på massebalanser(tabell 4.1). Det er likevel noen forskjeller.

I simuleringene til Sulzer og Rykfors har man brukt 5 bar damp ved dampinntaket til stripperen. I simuleringene i oppgaven har det blitt brukt lavere trykk. Grunnen til det er at trykkfallet i stripperen ikke lot seg forandre, og man ønsket et trykk noenlunde det samme i destillatstrømmen som i de øvrige simuleringene. Hvorfor trykkfallet ikke lot seg forandre har muligens noe å gjøre med modelleringen, hvor man tilnærmer en pakket kolonne med en platekolonne(trykkfallet er som regel større i en platekolonne). Underveis i arbeidet ble det imidlertid funnet at HYSYS.Plant har mulighet til å modellere pakkede kolonner ved bruk av “Tray Section utility”, og man vil ganske sikkert ha mulighet til å manipulere med trykkfallet på en eller annen måte. Men på dette tidspunktet i arbeidet fungerte simuleringen brukbart, og det ble valgt å fortsette med den samme modellen. Feilen som gjøres ved å bruke lavere trykk er ikke noe annet enn at volumstrømmen blir større. Massestrømmen er den samme for dampstrømmen. 

Renheten i produktet er for simuleringene til Sulzer og Rykfors dårligere enn tilsvarende for egne simuleringer. Årsaken til det er at man for Sulzer og Rykfors sitt tilfelle benyttet mindre refluks i tørkeren og mindre effekt i koker og kondensator. Denne forskjellen har opphav i misforståelser angående kravspesifikasjonen for renhet i destillatet. Anlegget er designet for produksjon av 99,5 vektprosent metanol, mens det ble gitt beskjed om at kravet var 99.8 molprosent.

Simuleringene til Rykfors har sannsynligvis regnet med 18 teoretiske trinn i tørkerkolonnen. Dette er trolig galt da man i design-filen til Sulzer(SULPAK-filen dryer.pak) har benyttet 13 trinn(14 trinn totalt). 

5.2
Kapasitetsgrenser i kolonnene

5.2.1
Kommentarer til kapasitetsdiagram.

Arbeidet med å bestemme arbeidsområdet for damp og væskebelastning, er sammenfattet i kapasitetsdiagrammene i bilag 13,14 og 15. Linjene som er i diagrammene er de to beskrankningene for væskefordelerne, floodinglinja og linje for 80 % flooding. Denne 80% floodinggrensen er tatt med siden det ikke er anbefalt å ha støre belastning enn 70-80 % prosent flooding. 

Siden disse skjemaene er på en form som gir dampbelastningen som funksjon av forholdet mellom væske og damp, er det kanskje litt vrient å tolke disse rent fysisk ved første øyekast. Hvordan flytter man seg i diagrammet om man øker dampen, minker væsken etc? Her er et forsøk på en liten forklaring:(Det antas at forholdet mellom tetthetene er konstante)

Dersom man øker V, men holder L konstant, vil man bevege seg på skrå opp mot venstre. Det er kanskje lettest å tenke på at linjene for max/min væskenedløp har konstant L, man vil da bevege seg langs en slik linje når V forandres.

Dersom L økes, mens V holdes konstant, vil FP øke og man vil bevege seg rett mot høyre i diagrammet.

Dersom L og V økes like mye(på kg/h-basis) vil FP holdes konstant, og man beveger seg rett oppover i diagrammet.

Dette siste er kanskje det som er mest aktuelt, dvs at man forandrer den totale kapasiteten til kolonna og forandrer føden, uten å variere sammensetning i topp og bunn.

5.2.2
Vurderinger av begrensninger for driftsområde.

Stripperen

Vi kan se av kapasitetsdiagrammet til stripperkolonna at designverdiene er trygt plassert innenfor mulig operajonsområde. Man har gode marginer til både flooding og væskebeskrankningene. Dette vil tilsi at man har anledning til å kjøre kolonna noe “hardere” en hva som er antatt ved design. Man har anledning til å øke damppådraget noe dersom man taper for mye metanol i bunnen(flytte seg nærmere floodinggrensen). Man har også mulighet til å øke total belastning til kolonna(L/V konstant). Man ser av diagrammet at det er maksimum væskenedløp som da er begrensningen dersom man vil øke føden til kolonna, og ikke flooding. 

Forsterkerdelen til tørkeren

Væskefordelerne i tørkerkolonnen har mindre arbeidsområde enn hva stripperkolonnen har. Dette fører til at linjene for væskebeskrankningene ligger tettere sammen. Man har altså mindre mulighet til å variere væskestrømmene inn i kolonna. Spesielt vil dette muligens være et problem for tilbakeløpsstrømmen på toppen av kolonna som kan tenkes å måtte variere en del. Refluksstrømmen må variere mellom 0,95 og 1,90 m3/h. Dette kan bli et betydelig problem dersom kondenseringen etter stripperkolonnen fjernes(se avsnitt 5.5.3). Man kan se at designverdien på toppen av kolonna ligger relativt nærme den maksimale væskenedløpsgrensen.

Avdriverdelen til tørkeren 

Å bestemme hvor man ligger i diagrammet for avdriverdelen er kanskje ikke så lett, fordi væskestrømmen består av bidrag fra føden til tørkeren pluss væskestrømmen ned fra forsterkerdelen. For avdriveren har man litt mer å gå på med hensyn til maksimum væskenedløp. Føden forventes  å være rimelig konstant, så det vil iallefall være slik at den nedre væskefordeleren også kan tenkes å være begrensende for refluksstrømmen.  Kapasiteten for den nedre væskefordeleren er større enn for den øvre. Væskemengden kan variere mellom 1,54 og 3,08 m3/h. Hvis man for enkelhets skyld antar at væskemengden fra føden er ca 1,1 m3/h (se tabell 4.1) vil bidraget fra forsterkerdelen kunne variere mellom 0,44 og 1,98 m3/h. Relasjonen mellom volumstrøm og væskestrøm er som følger:
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Tettheten av væsken vil øke nedover i kolonnen, mens molvekten vil minke(Vann har større tetthet enn MeOH, men mindre molvekt) slik at volumstrømmen vil minke nedover i kolonnen(de molare strømmene antas konstante og forholdet M/( vil minke). Det vil si at det er mest sannsynlig at det vil være væskefordeleren på toppen som vil være flaskehals for refluksstrømmen.

Vi kan se at designverdien for bunnen til avdriverdelen ligger under grensen for minimum væskenedløp. Dette har naturligvis ingen betydning da væskefordeleren befinner seg øverst i kolonnesekjonen. Designverdiene nede i kolonneseksjonene må bare befinne seg under floodinggrensen.

5.3
Vurdering av prosessens stasjonære frihetsgrader.

5.3.1
Effekt til tørkerkolonnens koker.

Figur 4.2 gir en indikasjon for hva effektforbruket i kokeren bør være for å unngå tap av metanol i bunnen. Plottet er resultat av flere simuleringer hvor renhet av produktet er spesifisert konstant(molfraksjon 0,998 MeOH) sammen med kokereffekten(variert). Figuren viser at man må ha høyere effekt til koker når føden har IOP sammensetning enn når den har IOD sammensetning. Plottet tilsier at effekten må variereres over et intervall på 100 kW i henhold til variasjonene i føden for å holde konstant bunnsammensetning. 

Plottet  viser at sammensetningen i bunn er særlig følsom for forandring av damppådrag i området mellom 0,1-0,001 i molfraksjon metanol. Her reduseres molbrøk metanol med en faktor på ca 100 ved en økning på 100 kW. Man kan da si at man får en god del igjen for sitt energibruk, dersom man velger å sette kokereffekten til over 600/700 kW(IOD/IOP). Dersom man har effekt over 800/900 kW vil man ikke få like stor forbedring i renhet. Det vil da anbefales å sette kokereffekten i området 700/800-800/900 kW.

En spesifikasjon på 0,998 molfraksjon er valgt til fordel for 0,995 vektfraksjon som er designverdi. Årsaken til dette er et ønske fra Nycomed om å produsere MeOH med denne renheten. Plottet viser imidletid at koker og kondensator-effekt må økes betraktelig fra designverdiene(592/589 kW) om dette skal realiseres.

Dersom man velger en annen produktsammensetning blir plottet verdiløst i den forstand at bunnsammensetningen vil forandre verdi for tilhørende effekt, men plottet vil likevel  gi en del informasjon om bunnsammensetningens følsomhet overfor forandring i kokereffekt.

5.3.2
Temperaturkontroll i stripperkolonnen.

Funksjonen til temperaturkontrolleren i stripperen er å sørge for at ikke for mye MeOH går direkte i bunnproduktet. Ved å ha temperaturen høy nok vil det meste av metanolen gå over topp, men man vil også begrense mengden vann som går med destillatet samt energiforbruket i dampgeneratoren. Det gjelder å komme fram til driftsparametre som gir lite metanol over topp, men ikke slik at man ikke får separert fra en del vann og som gir ufornuftig energibruk. 

Figur 4.3 gir sammensetning av bunnprodukt(til RO) som funksjon av temperaturen på teoretisk trinn 4. Plottet viser kurver som går asymptotisk mot 0. Dette vil si at man får mindre og mindre igjen for temperaturøkningen jo høyere man kommer. Et fornuftig valg av temperaturer vil være 93 og 96(C for henholdsvis IOP og IOD. 

Det er som nevnt vanskelig å anslå hvilket teoretisk trinn i kolonna temperaturmålingen er lokalisert på, slik at ideelle verdier for settpunkt til temperaturkontrolleren er vanskelig å forutsi. Man kan ikke med sikkerhet si at plottet i figur 4.3 gir oss de riktige temperaturene siden valget av trinn 4 kun er en gjetning(Likevel gjettet på grunnlag av størst temperaturgradient og vurdering av P&ID) Det må ganske så sikkert en del prøving og feiling til for å finne settpunkt som gir akseptabelt metanoltap i stripperen.

5.3.3
Temperaturkontroll i tørkerkolonnen.

Oppgaven for temperaturkontrolleren i tørkerkolonnen er primært å sørge for å holde  produktet så fritt for vann som ønskelig. Sammensetningen i bunnen er hovedsakelig kokereffektens funksjon. For temperaturkontroll har det i denne omgang blitt anslått teoretisk trinn 5 som målepunkt. I følge Sulzer er det 8 trinn i forsterkeren og 5 trinn i avdriveren(se SULPAK filen dryer.pak).  Temperaturmålingen er lokalisert i forsterkerdelen(se P&ID bilag 1) slik at den skal befinne seg i et av de 8 øverste trinnene. Valget av trinn falt på grunnlag av en studie av P&ID som viser temperaturmålingen T3 omtrent midt på forsterkerdelen(HETP antatt konstant). 

Figur 4.4 viser massefraksjon av MeOH i bunn mens figur 4.5 viser massefraksjon av vann i produkt. Den første figuren viser nesten konstant bunnsammensetning i et relativt stort temperaturintervall(69-89(C) mens i områdene 65-69(C og 89-90(C er sammensetningen særdeles følsom overfor forandring i temperatur. Figuren for produktsammensetningen viser samme karakteristikk, men her varierer sammensetningen noe mer i 69-89(C området og litt mindre i endeområdene. 

For å vurdere rimelig settpunkt for temperaturkontrolleren må man se på begge plottene i kombinasjon. Man ønsker å ligge i et driftsområde som ligger nær designverdien på 0,5 masseprosent MeOH i produktet. Det vil da si at settpunktet bør ligge i området 66.5-67(C(for IOP sammensetning, ca 0,5(C høyere for IOD). Det som er verdt å merke seg er at bunnsammensetningen er ekstremt følsom for variasjoner i dette temperaturområdet, og man må være veldig oppmerksom på at dersom temperaturen blir litt for lav(f. eks 65,5 (C) vil tapet av metanol i bunn bli veldig stort(10% MeOH i bunn). 

Det at sammensetningen i bunn er særdeles følsom overfor temperaturforandringer i området nær metanols kokepunkt, har sannsynligvis å gjøre med at målingen er lokalisert ved et punkt i kolonna hvor temperaturgradienten er liten. Som man kan se av temperaturprofilet for tørkeren(bilag 3), er gradienten mye større lenger nede i kolonna, i avdriverdelen. Det er generelt sett mer gunstig å ha temperaturkontroll på et trinn hvor temperaturgradienten er stor. Dette har å gjøre med at reguleringen er mer følsom for støy i målingene når gradienten er liten. Det finnes en temperaturmåling i avdriveren(T2 i P&ID) som alternativt kan benyttes for regulering. Dersom det fåes problemer med temperaturreguleringen, anbefales det at måling T2 benyttes til regulering istedet for T3.

Dette problemet bør også sees i sammenheng med det som er diskutert under avsnittet om kokereffekten(kap 5.3.1). Man kan redusere tapet i bunn ved å øke kokereffekten.

5.4
Dynamisk simulering av prosessen.

Prosessen ble simulert dynamisk både med og uten mellomkondensering. Det skulle imidlertid vise seg at ved å fjerne mellomkondenseringen, at man fikk numeriske problemer.

5.4.1
Simulering av prosessen med mellomkondensering.

Det er fire plott som viser prosessen simulert ved vanlig drift(bilag 16). Det som er karakteristisk for disse plottene, er svingningene i sammensetning i enkelte prosesstrømmer. Svingningene er veldig små og har en svingetid på ca 300 minutter.

Svingningene har også innvirkning for effekten i dampgeneratoren som gjør et ganske betydelig sprang på ca 30 kW hvert 300 minutt for så å gå ned igjen. Variasjoner ble også observert for strømningsrater for interne strømmer i tørkeren som kondensat, refluks og ikke minst produktstrømmen. Plott for disse er ikke tatt med, men finnes i simuleringsfilen vedlagt(normal.hsc). Det er trolig resirkulasjonsstrømmen (bunnproduktet fra tørkeren som sendes tilbake til dampgeneratoren) som er opphav til disse variasjonene. Svingningene vil muligens forsvinne med tiden eller med bedre tuninger. 

Det har også blitt vist simuleringer for to responser for sprang i fødesammensetning(bilag 17 og 18). Det er viktig å ta i betraktning at det fortsatt var svingninger i prosessen når disse simuleringene ble gjort. Det vil si at prosessen ikke var helt stasjonær, når sprangene ble gjort.

Det ble gjort to sprangresponser for fødesammensetning, en reduksjon(simulering 1) og en økning(simulering 2) i andel metanol. Når andel metanol ble redusert ble destillatmengden i stripperen redusert, mens bunnproduktmengden ble økt. Det motsatte skjedde når andel metanol ble økt. Dette er hva man kan forvente ut i fra grunnleggende destillasjonsteori. Mindre lett komponent fører til mindre destillat og mer bunnprodukt.

Responsen for massestrømmene for bunnprodukt stripper og destillat stripper viser en enkel respons, med oversving, før de stabiliseres etter omlag 30 min. Responsen for sammensetning i bunn av stripperen er tilsvarende, men noe saktere. Stasjonærværdi nåes etter om lag 80 min. Det er som regel slik at dynamikken til sammensetning er noe seinere enn strømningsdynamikken. Plottet for sammensetning viser også tegn til svingningene forklart ovenfor i etterkant av det utslaget som er en direkte følge av sammensetningsforandringen.

Plottet for kondensatstrømmen skal representere effekten av fødeendringen på tørkeren. Når fødesammensetningen ble forandret ble også fødestrømmen til tørkeren også forandret. Som følge av dette skulle kondensatstrømmen også forandres tilsvarende. Det er imidlertid en buffertank mellom de to kolonnene som skal sørge for at forstyrrelser i  føde og fødesammensetning blir jevnet ut. Tankens nivå er regulert av føden til tørkeren, men forsterkningen skal være lav slik at strømmen ut fra tanken skal variere veldig lite. Plottet viser i stor grad at buffertanken fungerer som den skal. Det er ikke observert noen store forandringer i massestrøm for kondensat, om noen i det hele tatt. De små variasjonene etter om lag 5000-8000 sekunder skyldes mest sannsynlig de svingningene som er diskutert tidligere.

5.4.2
Simulering av prosessen uten mellomkondensering.

Det ble også forsøkt å simulere prosessen dynamisk, uten mellomkondensering. I bilag 19 vises responser for sprang i fødesammensetning tilsvarende gjort i simulering 1. Det viste seg at man ikke fikk de samme karakteristiske svingningene som for tilfellet med mellomkondensering. Man fikk derimot numeriske problemer med simuleringen. De store variasjonene i strømningsrate for stripperdestillat og tørkerkondensat skyldes at skrittlengden i integreringen er for liten. Ble skrittlengden redusert kraftig forsvant oscillasjonene. Dette betyr at det ikke er prosessen som er ustabil, men integrasjonsrutinen i HYSYS. Grunnen til at ikke kortere skrittlengde ble benyttet er begrensninger i tid og processorkapasitet. Skrittlengden som ble brukt under mesteparten av denne simuleringen var på 0,005 sekunder. Reell tid faktor var på ca. 0,03 under mesteparten av simuleringen. Med det menes at det tar 100/3 sekunder å simulere 1 sekund i virkelig tid. Det har blitt simulert til og med 100 minutter. Dvs at simuleringen gikk i over 2 døgn. Det er sannsynligvis interaksjoner mellom de to kolonnene HYSYS har problemer med å takle. Til sammenlikning ble prosessen simulert med 0,4 sekunder i skrittlengde med mellomkondensering. 

Til tross for at plottene for strømningsrater for stripperdestillat og kondensat ser rimelig stygge ut, har det likevel blitt valgt å ha dem med. Dette fordi man i grove trekk kan se variasjonene for disse. De gir om ikke et veldig bra, iallefall et brukbart grunnlag for sammenligning med tilsvarende plott for simuleringer med mellomkondensering. Samt grunnlag for vurdering av regulerbarhet med og uten.

Skrittlengden ble redusert i en periode av simuleringen for å vise at de store svingningene kun skyldtes numeriske problemer. 

Plottet for bunnprodukt fra stripperen er så og si identisk med det som vises i bilag 17. Unntakene er noen små forstyrrelser som sannsynligvis skyldes forandring i skrittlengde. Kurven for sammensetning viser også liten forandring. Plottet for stripperdestillatet er veldig utydelig, men man kan likevel i grove trekk gjenkjenne responsen fra Simulering 1. 

Plottet for kondensatstrømmen er vanskelig å tolke. Oscillasjonene som er forårsaket av de numeriske problemene er sannsynligvis større enn utslaget som vil være følge av forandringen gjort i føden. Mest sannsynlig skal man få en liten økning i kondensatstrømmen.  På slutten ble simuleringen kjørt med skrittlengde 0,0005 sekunder for ca 1 minutt Kondensatstrømmen viste seg da å være stabil og raten var på over 88 kmol/h, i begynnelsen var den på 86 kmol/h. Dette kan tyde på at responsen vil være som forventet, selv om man ikke vet nøyaktig hvordan den ser ut. Kolonna synes også å være stabil. 

5.5
Mellomkondensering

I problemstillingen om fjerning av mellomkondensering er gunstig eller ikke, må man ta hensyn til både det økonomiske og reguleringsmessige aspektet. Utgangspunktet man har, er at hovedargumentet for fjerning av mellomkondensering er økonomisk, mens hovedargumentet for å la mellomkondenseringen bli værende er regulerbarheten. Arbeidet har omhandlet holdbarheten av disse argumentene.

5.5.1
Økonomisk inntjening.

Ved å fjerne mellomkondensering vil man i følge beregningene i kapittel 4.4 kunne tjene inn om lag 350 kW i både oppvarming og avkjøling. Disse beregningene er gjort på grunnlag av en fødemengde på 3 m3/h. Tallet vil imidlertid variere litt med forskjellig fødesammensetning og andre parametre(f.eks. hvor mye etterkjøling i kondenserne?, hvor stor renhet i produktene? osv) De økonomiske beregningene er usikre i og med at kostnadene for varmedamp og kjølevann er særdeles omtrentlige. De tilsier imidlertid at det er på varmedamp at inntjeningen vil være betydelig. Det har imidlertid tidligere blitt argumentert med at det er overskudd av varmedamp på fabrikken(i begrunnelsen for to kolonner i stedet for en), og man kan da spørre seg om den økonomiske gevinsten for reduksjon i varmedamp er reell.

5.5.2
Regulering av prosessen.

Hovedargumentet for å kondensere destillatet før den fødes til tørkeren, var at man da mye lettere kunne regulere anlegget, og at beholderen mellom kolonnene skulle fungere som en buffer for forstyrrelser. Ganske så riktig viser plottet for kondensat i tørkeren for tilfellet med mellomkondensering inget utslag for forandringen i fødesammensetning. Det tilsvarende plott for tilfellet uten mellomkondensering er som nevnt vrient å tolke, men det er opplagt at strømmene i tørkerdelen av anlegget vil i større grad variere enn hva tilfellet er for med mellomkondensering. Simuleringen tyder likevel på at tørkerkolonnen ikke er ustabil på noen som helst måte.

Det skal legges til at forandringen som ble gjort i fødesammensetningen var svært små, og at større forstyrrelser vil sørge for større variasjoner. Likevel må man kunne anta at variasjonen i fødesammensetning skjer gradvis og ikke plutselig, slik at man må kunne regne med at man ikke vil kunne få store reguleringsmessige problemer.

Konklusjonen på denne problemstillingen er at man sannsynligvis vil få litt større variasjoner i tørkerkolonnen, men at det i hovedsak ikke vil være noe reguleringsmessig problem å fjerne mellomkondenseringen.

5.5.3
Et annet synspunkt. Problem med kapasiteten i tørkerkolonna.

Når mellomkondenseringen fjernes og tørkerkolonna fødes med damp, vil strømningsforholdene i kolonnen forandres. I forsterkerdelen vil det bli mer damp slik at kapasiteten på kondensatoren må økes. Økningen i damp på toppen vil ikke komme igjen som økning i produktrate(fordi mengden MeOH i føden og renheten i produktet ikke skal forandres). Det vil derimot føre til at refluksstrømmen må bli større. Kort sagt vil det bli økt mengde av materiale i øvre del av kolonna.

Dette kan bli et problem ettersom man har begrensninger på hvor mye refluksen kan økes. Refluksstrømmen kan variere mellom 0,95 og 1,90 m3/h. I simulering 3 er refluksstrømmen på ca 2.7 m3/h. Renheten av metanolproduktet var på 0,9982 molfraksjon metanol. I tillegg er tapet av metanol i bunnen veldig stort i simulering 3. For å redusere dette må man øke effekten i kokeren, noe som igjen vil øke dampmengden på toppen som i sin tur vil øke refluksen ytterligere(også produktraten noe). Det er imidlertid litt usikkerhet knyttet til antall teoretiske trinn i tørkerkolonna, og refluksstrømmen vil bli mindre dersom det er flere trinn enn de 14 som har blitt regnet med i simuleringen.

Hovedpoenget er at det er fare for at man vil få problemer med å holde seg innenfor begrensningene for væskenedløp i tørkeren ved fjerning av mellomkondensering, dersom man opprettholder kravet for renhet av produktet. Man må også regne med at kapasiteten til kondensatoren må bli større. I simuleringen har det blitt brukt 800 kW kjøling i kondensatoren. Tørkekolonna er designet for å ha væske som føde, og hvis man vil føde kolonna med damp kan det redusere mulighetene for å variere refluks, effekt i koker og kondensator osv. Med andre ord, regulerbarheten av kolonna kan bli dårligere fordi enkelte av pådragene fort kan gå i metning. Man må muligens kjøre anlegget med mindre føde dersom man ikke klarer å holde seg innenfor kapasitetsgrensene for kolonnene. En annen utvei er å modifisere krav til produktrenhet, det vil si ta mer produkt.

5.6
Innblanding av isopropanol i føden.

Man ønsker å kunne gjenvinne metanol fra strøm 9 som inneholder isopropanol i tillegg til metanol og vann. Ut i fra undersøkelsene i avsnitt 4.5 ble det imidlertid funnet at tilsettingen av isopropanol vil vanskeliggjøre gjenvinningen av metanol betraktelig.

5.6.1
Mulighet for separasjon i stripperen.

Det ble først undersøkt om det var mulig å separere fra isopropanolen i stripperen. Resultatene viste at det var umulig å få separert fra noe særlig isopropanol uten å miste store mengder metanol. Dette er opplagt ettersom isopropanol ligger i mellom metanol og vann i flyktighet, og man vet fra før at man må ha mye vann over topp i stripperen for å unngå tap av metanol i bunn. Siden isopropanol har lavere kokepunkt enn vann, må all isopropanolen også gå over topp. Det burde derfor kanskje ikke være nødvendig med noen undersøkelse på dette. Dersom isopropanolen kunne bli separert i stripperen ville vannet også kunne bli det, og det ville være nok med en kolonne.

5.6.2
Mulighet for separasjon i tørkeren.

Det ble så undersøkt om det var mulig å få separert ifra isopropanolen i tørkerkolonnen.

Det ble gjort simuleringer hvor refluksrate og effektforbruk i kolonna ble variert. Resultatene viste at det var umulig å få tilfredstillende renhet i metanolproduktet uten å ha stor refluksstrøm, men da vil man til gjengjeld tape metanol i bunnen. Enten vil man få mye isopropanol i produktet eller så vil man tape mye metanol i bunn. Kolonna har ikke nok teoretiske trinn for en slik separasjon.

Resultatene viste imidlertid at separasjonen ble bedre ved økt effektforbruk. Likevel vil man ved et effektforbruk på 2000 kW både i koker og kondensator bare ha en gjenvinningsprosent(recovery) på ca 72 % dersom man ønsker tilfredsstillende renhet i produktet. Og nå har man jo forlengst overskredet alle kapasitetgrenser i både koker og kolonne. Til sammenligning er gjenvinningsprosenten ved tilsvarende produktrenhet for tilfellet med kun metanol-vann i føden på hele 99,8 %.

5.6.3
Årsakene til dårligere separasjon. 

Hovedårsaken til at separasjonen blir vanskeligere er at forskjellen i kokepunkt er mindre mellom metanol og isopropanol enn mellom metanol og vann. Den relative flyktigheten er omlag dobbelt så stor for metanol-vann splitten. 

I tillegg danner isopropanol azeotrop blanding med vann ved ca. 70 molprosent IPA. Dette kan gjøre separasjonen ytterligere vanskelig, særlig dersom andelen isopropanol er stor i føden. Men denne effekten har nok lite å si sammenliknet med problemet med lavere relativ flyktighet.

5.7
Forslag til videre arbeid

Ved de stasjonære beregningene har det blitt modellert platekolonner. HYSYS.Plant har mulighet til å modellere pakkede kolonner ved hjelp av det som kalles “Tray section utility”. Om simuleringen skulle blitt gjort på nytt ville det vært naturlig å prøve ut denne og se om den gir noe bedre kontroll med trykkfall i kolonnene. Trykkfallet har imidlertid lite å si på beregningene.

Det bør gjøres mer arbeid med de stasjonære frihetsgradene i systemet. Plottet for effekt i tørkerkokeren for eksempel er laget med en renhetsspesifikasjon i produktet på 98,8 molprosent. Dersom renheten i produktet skal være noe annet vil ikke plottet gi stor hjelp for å finne riktig damppådrag. Det burde lages flere tilsvarende plott med forskjellige toppsammensetninger.

Plottene i figurene  4.4 og 4.5 viser at topp og bunnkonsentrasjonene er veldig sensitive for temperaturforandringer i enkelte områder. Det bør gjøre undersøkelser for å finne ut om temperaturreguleringen i tørkeren kan forbedres, dersom temperaturmålingen flyttes fra T3 til T2.

Når prosessen ble simulert dynamisk uten mellomkondensering oppsto det numeriske problemer i HYSYS. Når skrittlengden ble redusert betraktelig forsvant de numeriske problemene, men nå ble imidlertid simuleringstiden altfor lang, slik at det ble umulig å få til en simulering med noenlunde fornuftig tidsbruk. Muligens hadde det vært lurt å prøve en  simulering med forskjellig trykk i de to kolonnene. Dette kan muligens hjelpe på de numeriske ustabilitetene.

Det burde også gjøres flere dynamiske simuleringer med større sprang i fødesammensetning. Også sprang i andre variable som f.eks. damppådrag i tørkeren kan være aktuelt.

Man kan også arbeide en del med å finne gode tuninger for kontrollerne i anlegget

6.
Konklusjon

Arbeidet har omhandlet problemstillinger ved et kontinuerlig anlegg for gjenvinning av metanol. Anlegget består av to pakkede kolonner i serie og skal ta seg av en føde som hovedsaklig inneholder metanol og vann. .

Det har blitt gjort stasjonære simuleringer av anlegget. Resultatene er i overenstemmelse med tidligere arbeider utført.

Kapsitetsgrenser for kolonnene har blitt bestemt. Arbeidsområde for damp og væskestrømmer i kolonnene er blitt vist i kapasitetsdiagrammer. 

Det har blitt gjort arbeid for å finne optimale verdier for stasjonære frihetsgrader i systemet. 

Muligheten for å fjerne kondensering mellom stripperkolonne og tørkerkolonne ble evaluert. Både den energiøkonomiske besparelsen samt eventuelle reguleringsmessige problemer ble undersøkt ved en slik forandring av anlegget. Man kan derimot få problemer med å holde seg innenfor kolonnens kapasitetsgrenser. 

Det ble vurdert muligheten for å ha isopropanol i tillegg til metanol og vann i føden til anlegget. Kolonnene viste seg imidlertid ikke kapable til å takle en metanol-isopropanol splitt. Hovedårsaken til at isopropanol har en uheldig effekt overfor separasjonen er en betydelig reduksjon i relativ flyktighet. Det anbefales at isopropanol ikke tilsettes føden.

_______________________

Bjørn Erik Ødegaard

Trondheim 15. desember 2000

7.
Symbolliste

Symbol
Betydning
Enhet

A
Tversnittsareal av kolonne
m2

B
Bunnprodukt
kg/h

C
korreksjonsfaktor


CG,max
floodingfaktor
m/h

Cp
Varmekapasitet
kJ/kg,K

F
Føde
kg/h

F
F- faktor(i figur 3.3)
m/s*(kg/m3)0,5

FP
Flowparameter


L
Væskestrøm
kg/h
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m

·


massestrøm kjølevann
kg/h
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m

·


massestrøm varmedamp
kg/h

M
molvekt
kg/kmol
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n


molstrøm
kmol/h

P
Trykk
Pa, bar

Q
Effekt i tørkerens koker
kW

QC
Kjøleenergi
kW

QH
Varmeenergi
kW

T
Temperatur
K, (C

Tb
Normalt kokepunkt
K, (C

TS
Settpunkt for temp. kontroll i stripper
K, (C

TT
Settpunkt for temp. kontroll i tørker
K, (C

V
Dampstrøm
kg/h


[image: image33.wmf]·

V


Volumetrisk hastighet
m3/h

VB
Volum av beholder
m3

x
molbrøk lett komp. i væske


y
molbrøk lett komp. i damp


z
molbrøk lett komp. i føde


(ij
Relativ flyktighet mellom komp i og j


(Hvap
Fordampningsentalpi
kJ/kg

(L
Tetthet væske
kg/m3

(V
Tetthet damp
kg/m3
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Separation and Reaction Technology | Nycomed, Norway
[SRT-0600 Rev. 02 |
|Designed: 11.04.2000 [ L. Zuber | Remarks: 1) small balance errors may results from the simulation rounding
{Checked: 1.0 oo &.\%RN:&“. _ 2) the pressure indicated for the liquid flows must be reviewed during detailed engineering.
STREAM NUMBER 100 A 100 B 101 A 101 B 102 103 104 105 106
State (Liquid/Vapor/Gas/Two-phase) Liquid Mixed Liquid Liquid Vapor Vapor Liquid Vapor Liquid
Air kg/h 2.39 2.39 0.00 0.00 3.22 3.09 0.13 3.06 0.03
Methanol kg/h 686.00 686.00 0.40 0.40 686.05 18.73 667.32 0.24 18.49
Water kg/h 2'128.00 | 2'128.00 | 2'533.94 | 2'533.94 386.51 2.97 383.54 0.01 2.96
Salts kg/h 506.50 506.50 506.50 506.50 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Total Flow kg/h 3'322.89 | 3'322.89 | 3'040.84 | 3'040.84 | 1'075.77 24.79 1'050.99 3.31 21.48
Methanol Yow 20.64 20.64 0.01 0.01 63.77 75.56 63.49 7.28 86.09
Water %w 64.04 64.04 83.33 83.33 35.93 11.98 36.49 0.33 13.78
Pressure mbar (a) | 2'000 2'000 1'220 1'220 1'210 1'190 1'190 1'170 1'170
Temperature °C 10.0 80.0 105.0 34.2 89.1 73.8 73.8 15.0 15.0
Density of liquid kg/m? 942 898 954 992 n/a n/a 811 n/a 820
Density of vapor kg/m?3 n/a 1.829 n/a n/a 0.997 1.199 n/a 1.414 n/a
Enthalpy flow kW 29.5 238.5 310.0 101.0 530.3 8.9 68.9 0.1 0.2
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Note 1): The massflowrate of stream <110> depends on the amount of non-specified heavy boilers.
As a first approximation and for design purpose, 5% of total reboiler inlet could

be assumed. This mean39.7 [kg/h]

ISRT-0600 Rev. 02 The massflowrate of stream <108> is given for an ideal situation where flow <110> is zero.
[Designed: 11.04.2000| L. Zuber Each Kg/h obtained in <110> must be added to the flow <108> in order to compensate the loss.
_m,moxma“ R (% ol | .

Note 1) Note 1)
STREAM NUMBER 107 108 109 109A 110 201 202 203 204
State (Liquid/Vapor/Gas/Two-phase) Mixed Liquid Vapor Vapor Liquid Liquid Vapor Liquid Liquid
Air kg/h 0.16 0.83 0.83 0.83 0.00 0.42 0.42 0.16
Methanol kg/h 685.81 0.00 0.45 0.45 16.85 1'868.76 | 1'868.76 | 685.36
Water kg/h 386.50 408.91 792.45 792.45 14'359.14 8.07 8.07 2.96
Salts _kg/h 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Total Flow kg/h 1'072.46 | 409.74 793.72 793.72 0.00 14'375.99| 1'877.26 | 1'877.26 | 688.47
Methanol %wW 63.95 0.00 0.06 0.06 0.12 99.55 99.55 99.55
Water %w 36.04 99.80 99.84 99.84 99.88 0.43 0.43 0.43
Pressure mbar (a) | 1'040 6'000 3'000 1'220 1'033 1'023 1'013 1'013
Temperature °C 72.1 25.0 133.4 133.4 100.2 65.2 56.1 56.1
Density of liquid kg/m?® 811 991 n/a n/a 957 n/a 759 759
Density of vapor kg/m?® 1.049 n/a 1.600 0.651 n/a 1.150 n/a n/a
Enthalpy flow kW 69.1 11.9 601.8 601.8 1'675.8 664.1 75.0 27.5
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STREAM NUMBER 205 206 207 208 301 302 303 304
State (Liquid/Vapor/Gas/Two-phase) Liquid Gas Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid
Air kg/h 0.27 n/a 0.00 0.00 n/a n/a n/a n/a
Methanol kg/h 1'183.41 n/a 16.40 0.45 n/a n/a n/a n/a
Water kg/h 5.11 n/a 13'975.60| 383.54 38'943.3 | 38'943.3 | 50'699.5 | 50'699.5
Salts kg/h 0.00 n/a 0.00 0.00 n/a n/a n/a n/a
Total Flow kg/h 1'188.79 0.00 13'992.00 | 383.99 38'943.3 | 38'943.3 | 50'699.5 | 50'699.5
Methanol Y%ow 99.55 n/a 0.12 0.12 n/a n/a n/a n/a
Water %Yow 0.43 n/a 99.88 99.88 n/a n/a n/a n/a
Pressure mbar (a) | 1'023 n/a 1'033 1'033 n/a n/a n/a n/a
Temperature °C 56.1 n/a 100.2 100.2 20.0 30.0 20.0 30.0
Density of liquid kg/m® 759 n/a 957 957 998 996 998 996
Density of vapor kg/m® n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Enthalpy flow kW 47.5 n/a 1'631.1 44.8 907.2 1'3569.7 1'181.0 1'770.1
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Note 2): The pressure of the steam (5.0 bara) is assuming a
pressure drop of 0.5 bar through the control valve.
This pressure drop should be minimized.
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Note 2)
STREAM NUMBER 305 306 307 308 309 310
State (Liquid/Vapor/Gas/Two-phase) Liquid Liquid Vapor Liquid Vapor Liquid
Air kg/h n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Methanol kg/h n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Water kg/h n/a n/a 907.0 907.0 985.6 985.6
Salts kg/h n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Total Flow kg/h 1'028.4 1'028.4 907.0 907.0 985.6 985.6
Methanol %w n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Water Y%ow n/a n/a n/a n/a n/a n/a
Pressure mbar (a) n/a n/a 5'000 n/a 2'950 n/a
Temperature °C -15.0 0.0 151.6 151.6 133.0 133.0
Density of liquid kg/m?® 998 997 n/a 915 n/a 932
Density of vapor kg/m? n/a n/a 2.650 n/a 1.627 n/a
Enthalpy flow kKW 24.0 32.5 686.1 141.0 745.3 153.0
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Sammensetning i bunn av tørker som funksjon av V/F
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Tegning av stripperkolonne
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Bilag 12
Tegning av tørkerkolonne
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Bilag 13
Kapasitetsgrenser for stripperen



Bilag 14
Kapasitetsgrenser for tørkeren. Forsterkerdelen


Bilag 15
Kapasitetsgrenser for tørkeren. Avdriver delen



Bilag 16
Variasjoner ved normal drift



Bilag 17
Sprangresponser for simulering 1
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Sprangresponser for simulering 2



Bilag 19
Sprangresponser for simulering 3



Bilag 20
Prosent gjenvinning av metanol



Bilag 21
Likevekt for isopropanol-vann
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		XD= 0.998

								Feedcomposition				x=0.443805

		Duty(kW)		V(kg/h)		V(kgmoles/h)		XB		F(kg/h)		F(kgmoles/h)		V/F(kg/kg)		V/F(mol/mol)		Duty/F(kW/(kG/h))

		398.5		1026.5		37.9		0.258517		942.13		38.866		1.0896		0.9751		0.4229777207

		450.5		1128.8		42.449		0.221457		942.13		38.866		1.1981		1.0922		0.4781718022

		498.2		1204.7		46.525		0.179179		942.13		38.866		1.2787		1.1971		0.5288017577

		550.6		1260.3		50.779		0.130135		942.13		38.866		1.3377		1.3065		0.5844204091

		600.1		1249.8		54.246		0.076441		942.13		38.866		1.3266		1.3957		0.636960929

		627.4		1213.5		56.036		0.047312		942.13		38.866		1.2880		1.4418		0.6659378217

		651.9		1145.7		57.616		0.020629		942.13		38.866		1.2161		1.4824		0.6919427255

		677.2		1104.6		59.846		0.004347		942.13		38.866		1.1724		1.5398		0.718796769

		700.4		1126.2		61.99		0.001469		942.13		38.866		1.1954		1.5950		0.7434218208

		750.2		1200.3		66.455		0.000440		942.13		38.866		1.2740		1.7098		0.796280768

		800.1		1278.7		70.889		0.000221		942.13		38.866		1.3572		1.8239		0.8492458578

		850		1357.9		75.317		0.000133		942.13		38.866		1.4413		1.9379		0.9022109475

		899.9		1437.3		79.743		0.000089		942.13		38.866		1.5256		2.0517		0.9551760373

		949.5		1516.3		84.136		0.000064		942.13		38.866		1.6094		2.1648		1.0078226996

		999.9		1596.8		88.609		0.000048		942.13		38.866		1.6949		2.2799		1.0613185017

		1050		1676.2		93.024		0.000038		942.13		38.866		1.7792		2.3935		1.1144958764

		1099		1755.4		97.422		0.000031		942.13		38.866		1.8632		2.5066		1.1665056839

		1150		1835.9		101.9		0.000026		942.13		38.866		1.9487		2.6218		1.2206383408

		1200		1916.5		106.37		0.000022		942.13		39.866		2.0342		2.6682		1.273709573

								Feedcomposition				x=0.516587

		Duty(kW)		V(kg/h)		V(kgmoles/h)		XB		F(kg/h)		F(kgmoles/h)		V/F(kg/kg)		V/F(moles/moles)		Duty/F(kW/(kG/h))

		399.9		1078.4		38.525		0.346088		1046.8		41.44		1.0302		0.9297		0.3820213985

		450.4		1194.5		43.134		0.313979		1046.8		41.44		1.1411		1.0409		0.4302636607

		500.3		1300.6		47.641		0.276760		1046.8		41.44		1.2425		1.1496		0.4779327474

		549.7		1394		52.046		0.235147		1046.8		41.44		1.3317		1.2559		0.525124188

		600		1465.1		56.244		0.187702		1046.8		41.44		1.3996		1.3572		0.5731753917

		649.4		1498.1		60.028		0.135518		1046.8		41.44		1.4311		1.4486		0.6203668323

		700.8		1455.9		63.388		0.074290		1046.8		41.44		1.3908		1.5296		0.6694688575

		751.4		1292.1		66.377		0.015471		1046.8		41.44		1.2343		1.6018		0.7178066488

		801		1288.2		70.894		0.001504		1046.8		41.44		1.2306		1.7108		0.7651891479

		851.3		1362.5		75.41		0.000510		1046.8		41.44		1.3016		1.8197		0.8132403515

		900.8		1440		79.811		0.000269		1046.8		41.44		1.3756		1.9259		0.8605273214

		950.1		1518		84.183		0.000164		1046.8		41.44		1.4501		2.0314		0.9076232327

		1000		1597.9		88.638		0.000110		1046.8		41.44		1.5265		2.1389		0.9552923194

		672.4		1484.5		61.62		0.104902		1046.8		41.44		1.4181		1.4870		0.6423385556

		727.1		1393.2		64.925		0.043892		1046.8		41.44		1.3309		1.5667		0.6945930455

		776.1		1262.9		68.599		0.003880		1046.8		41.44		1.2064		1.6554		0.7414023691

		1051		1678.3		93.117		0.000080		1046.8		41.44		1.6033		2.2470		1.0040122277

		1099		1755.8		97.426		0.000062		1046.8		41.44		1.6773		2.3510		1.0498662591

		1150		1836.3		101.91		0.000047		1046.8		41.44		1.7542		2.4592		1.0985861674

		1200		1916		106.33		0.00004		1046.8		41.44		1.8303		2.5659		1.1463507833

								Feedcomposition				x=0.487589

		Duty(kW)		V(kg/h)		V(kgmoles/h)		XB		F(kg/h)		F(kgmoles/h)		V/F(kg/kg)		V/F(moles/moles)		Duty/F(kW/(kG/h))

		400.3		1062		38.398		0.310345		985.01		39.631		1.0782		0.9689		0.4063918133

		449.1		1167.3		42.768		0.276144		985.01		39.631		1.1851		1.0792		0.4559344575

		500.6		1269.9		47.397		0.235671		985.01		39.631		1.2892		1.1960		0.5082181907

		551.2		1349.7		51.703		0.190883		985.01		39.631		1.3702		1.3046		0.5595882275

		603.1		1397.4		55.794		0.139141		985.01		39.631		1.4187		1.4078		0.6122780479

		651.7		1373.9		59.088		0.080872		985.01		39.631		1.3948		1.4910		0.6616176486

		677.2		1321		60.605		0.049898		985.01		39.631		1.3411		1.5292		0.6875057106

		698.8		1230.8		61.762		0.021194		985.01		39.631		1.2495		1.5584		0.709434422

		727.4		1189.9		64.274		0.004930		985.01		39.631		1.2080		1.6218		0.7384696602

		752.4		1210.9		66.592		0.001635		985.01		39.631		1.2293		1.6803		0.7638501132

		775.9		1243.8		68.71		0.000831		985.01		39.631		1.2627		1.7337		0.787707739

		801.5		1282.7		70.993		0.000506		985.01		39.631		1.3022		1.7914		0.8136973229

		850.5		1359.4		75.351		0.000244		985.01		39.631		1.3801		1.9013		0.8634430107

		900.5		1438.7		79.789		0.00015		985.01		39.631		1.4606		2.0133		0.9142039167

		950.5		1518.2		84.225		0.000101		985.01		39.631		1.5413		2.1252		0.9649648227

		999.7		1596.6		88.586		0.000072		985.01		39.631		1.6209		2.2353		1.0149135542

		1050		1677.2		93.069		0.000055		985.01		39.631		1.7027		2.3484		1.0659790256

		1100		1756.8		97.492		0.000044		985.01		39.631		1.7835		2.4600		1.1167399316

		1150		1836.7		101.93		0.000035		985.01		39.631		1.8647		2.5720		1.1675008376

		1200		1916.6		106.37		0.000029		985.01		39.631		1.9458		2.6840		1.2182617435
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Sheet1

		Temp trinn 8		Massefraksjon MeOH bunn av tørker		Massefraksjon av vann i produkt		Produktstrøm(kg/h)

		67		0.472649		0.000349		273.06

		67.5		0.323652		0.000761		438.61

		68		0.125788		0.001224		524.55

		68.5		0.011074		0.001537		551.72

		69		0.002715		0.001707		553.28

		69.5		0.001358		0.001865		553.63

		70		0.000855		0.00202		553.93

		70.5		0.000606		0.002167		554.12
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Sheet1

		Temp trinn 8		Massefraksjon MeOH bunn av tørker		Massefraksjon av vann i produkt		Produktstrøm(kg/h)

		67		0.472649		0.000349		273.06

		67.5		0.323652		0.000761		438.61

		68		0.125788		0.001224		524.55

		68.5		0.011074		0.001537		551.72

		69		0.002715		0.001707		553.28

		69.5		0.001358		0.001865		553.63

		70		0.000855		0.00202		553.93

		70.5		0.000606		0.002167		554.12

		71		0.000466		0.00231		554.26

		71.5		0.000369		0.002449		554.15

		72		0.0003		0.002594		554.26

		72.5		0.000259		0.002715		554.35

		73		0.000224		0.002847		554.43

		73.5		0.000197		0.002985		554.52

		74		0.000175		0.003116		554.61

		74.5		0.000159		0.003244		554.68

		75		0.000144		0.003374		554.76

		75.5		0.000132		0.003511		554.84

		76		0.000122		0.003635		554.92

		76.5		0.000112		0.003777		555

		77		0.000105		0.003902		555.07

		77.5		0.000098		0.004048		555.16

		78		0.000093		0.00419		555.24

		78.5		0.000088		0.004325		555.32

		79		0.000084		0.00448		555.41

		79.5		0.00008		0.004647		555.5

		80		0.000076		0.004812		555.59

		80.5		0.000073		0.004982		555.69

		81		0.00007		0.005158		555.79

		81.5		0.000067		0.005342		555.89

		82		0.000065		0.005537		556

		82.5		0.000063		0.005711		556.1

		83		0.000061		0.005941		556.23

		83.5		0.000059		0.006167		556.36

		84		0.000057		0.006434		556.51

		84.5		0.000055		0.006721		556.67

		85		0.000054		0.00704		556.85

		85.5		0.000052		0.007399		557.05

		86		0.000051		0.007834		557.3

		86.5		0.00005		0.00832		557.57

		87		0.000049		0.008948		557.92

		87.5		0.000047		0.009711		558.35

		88		0.000046		0.01077		558.88

		88.5		0.000045		0.012297		559.74

		89		0.000044		0.015441		561.53

		89.5		0.000042		0.025981		567.61





Sheet2

		Temp trinn 8		Massefraksjon MeOH bunn av tørker		Massefraksjon av vann i produkt		Produktstrøm(kg/h)

		66

		66.5

		67		0.486677		0.000485		367.18

		67.5		0.331294		0.001092		538.24

		68		0.127095		0.002025		653.48

		68.5		0.011476		0.002615		685.38

		69		0.002863		0.00292		686.96

		69.5		0.001437		0.003211		687.41

		70		0.000893		0.003445		687.77

		70.5		0.00063		0.003691		688.04

		71		0.000473		0.003943		688.27

		71.5		0.000377		0.004219		688.29

		72		0.000312		0.004443		688.47

		73		0.000231		0.004924		688.83

		74		0.000178		0.00539		689.17

		75		0.000147		0.00588		689.52

		76		0.000124		0.006384		689.88

		76.5		0.000115		0.00661		690.04

		77		0.000108		0.007332		690.55

		77.5		0.000101		0.007114		690.4

		78		0.000096		0.007332		690.55

		78.5		0.000091		0.007623		690.75

		79		0.000086		0.007924		690.97

		79.5		0.000082		0.008241		691.19

		80		0.000079		0.008578		691.42

		80.5		0.000076		0.008939		691.68

		81		0.000073		0.009344		691.9

		81.5		0.00007		0.009753		692.19

		82		0.000068		0.010264		692.55

		82.5		0.000065		0.010814		692.94

		83		0.000063		0.011459		693.39

		83.5		0.000061		0.012189		693.9

		84		0.00006		0.01315		694.58

		84.5		0.000058		0.014346		695.42

		85		0.000056		0.016012		696.6

		85.5		0.000054		0.018588		698.43

		86		0.000052		0.023402		701.87

		86.5		0.000048		0.043263		716.44
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Sheet4

		Temp trinn 8		Massefraksjon MeOH bunn av tørker		Massefraksjon av vann i produkt		Produktstrøm(kg/h)

		65		0.4666042		0.000565		399.55

		65.1		0.398492		0.000812		478.69

		65.2		0.32548		0.001127		543.57

		65.3		0.253466		0.00146		591.87

		65.4		0.180436		0.001814		631.48

		65.5		0.101567		0.002169		664.63

		65.6		0.035346		0.002491		680.96

		65.7		0.005702		0.002754		686.49

		65.8		0.002124		0.003003		687.24

		65.9		0.001255		0.003229		687.71

		66		0.000802		0.003484		687.79

		66.2		0.000458		0.003946		688.24

		66.4		0.000313		0.00437		688.58

		66.6		0.000233		0.004805		688.91

		66.8		0.000182		0.005251		689.24

		67		0.000151		0.005675		689.55

		67.5		0.000109		0.006702		690.27

		68		0.000089		0.007675		690.96

		68.5		0.000078		0.008643		691.5

		69		0.000071		0.009553		692.13

		70		0.000064		0.011316		693.37

		71		0.00006		0.013062		694.6

		72		0.000057		0.014758		695.79

		73		0.000056		0.016408		696.96

		74		0.000055		0.018041		698.12

		75		0.000054		0.019791		699.37

		76		0.000053		0.021534		700.61

		77		0.000052		0.0234		701.95

		78		0.000052		0.02542		703.4

		79		0.000051		0.027652		705.02

		80		0.000051		0.030157		706.84

		81		0.00005		0.033105		709

		82		0.000049		0.036703		711.64

		83		0.000048		0.041049		714.87

		84		0.000046		0.049063		720.35

		85		0.000044		0.060473		729.1

		86		0.00004		0.085976		749.46

		86.5		0.000035		0.116901		775.46

		87		0.000022		0.20264		854.54

		87.5		0.000014		0.2733445		907.48

		88		0.000009		0.332657		988.02





Sheet3

		Temp trinn 8		Massefraksjon MeOH bunn av tørker		Massefraksjon av vann i produkt		Produktstrøm(kg/h)

		65		0.401894		0.00053		366.62

		65.1		0.315276		0.000777		444.63

		65.2		0.222981		0.001019		493.97

		65.3		0.092274		0.001307		533.49

		65.4		0.010195		0.001548		551.8

		65.5		0.002372		0.001742		553.37

		65.7		0.000683		0.002126		553.91

		65.9		0.000357		0.002486		554.25

		66		0.000278		0.002672		554.39

		66.2		0.000196		0.002997		554.6

		66.5		0.00013		0.00353		554.93

		66.7		0.000109		0.003849		555.12

		67		0.000088		0.00434		555.4

		67.5		0.00007		0.005119		555.84

		68		0.000061		0.005867		556.26

		68.5		0.000056		0.006605		556.68

		69		0.000053		0.007305		557.07

		70		0.000049		0.008614		557.81

		71		0.000047		0.009909		558.39

		72		0.000046		0.011134		559.08

		73		0.000045		0.012324		559.76

		74		0.000045		0.013518		560.43

		75		0.000044		0.014716		561.12

		76		0.000044		0.015961		561.83

		77		0.000044		0.017229		562.55

		78		0.000043		0.018554		563.31

		79		0.000043		0.019945		564.11

		80		0.000043		0.021461		564.98

		81		0.000043		0.023108		565.94

		82		0.000042		0.024947		567

		83		0.000042		0.027225		568.31

		84		0.000041		0.029866		569.86

		85		0.000041		0.032866		571.63

		86		0.000041		0.036971		574.07

		87		0.00004		0.042859		577.6

		88		0.000039		0.052948		583.75

		89		0.000036		0.078063		599.65

		90		0.000008		0.373654		882.01

		89.5		0.000018		0.248951		735.57
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				Til RO		Produkt		MeOH feed		Effekt koker		Effekt kondensator						Til RO		Produkt		MeOH feed		Effekt koker		Effekt kondensator						Til RO		Produkt		MeOH feed		Effekt koker		Effekt kondensator						Til RO		Produkt		MeOH feed		Effekt koker		Effekt kondensator						Til RO		Produkt		MeOH feed		Effekt koker		Effekt kondensator

		MeOH		298.16		299.48		557.21		496.2		500				MeOH		296.88		299.79		557.61		595.9		600				MeOH		296.88		299.74		557.61		695.3		700				MeOH		296.55		300.01		557.1		795.6		800				MeOH		296.74		300.12		557.51		1997		2000

		Vann		2139.2		0.283		314.32								Vann		2139.3		0.1803		314.4								Vann		2139.3		0.1306		314.4								Vann		2139.6		0.102		314.31								Vann		2139.4		0.02985		314.46

		IPA		126.07		0.4189		240.69								IPA		126.18		0.215		241.12								IPA		126.18		0.135		241.12								IPA		126.48		0.095		241.42								IPA		126.31		0.01835		241.03

		Totalt		2563.43		300.182		1112.22								Totalt		2562.36		300.1853		1113.130								Totalt		2562.36		300.0056		1113.130								Totalt		2562.63		300.207		1112.830								Totalt		2562.45		300.1682		1113.000

						0.9976617511		0.4820370847												0.9986831467		0.4825360546												0.9991146832		0.4824555756												0.9993437861		0.4828901622												0.9998394234		0.4830672161

		MeOH		281.25		318.82		554.84		495		500				MeOH		279.15		319.7		554.84		595.7		600				MeOH		280.68		319.51		554.6		694.9		700				MeOH		280.46		319.62		554.66		794.9		800				MeOH		280.43		319.78		554.51		1994		2000

		Vann		2148.4		0.375		314.08								Vann		2148.4		0..229		314.06								Vann		2148.5		0.161		314.1								Vann		2148.6		0.1234		314.09								Vann		2148.7		0.0342		314.1

		IPA		124.82		0.64		243.15								IPA		126.71		0.312		244.74								IPA		125.31		0.185		243.38								IPA		125.38		0.1269		243.53								IPA		125.39		0.0233		243.5

		Totalt		2554.47		319.835		1112.07								Totalt		2554.26		320.012		1113.640								Totalt		2554.49		319.856		1112.080								Totalt		2554.44		319.8703		1112.280								Totalt		2554.52		319.8375		1112.110

						0.9968264887		0.5131663662												0.9990250366		0.5145827968												0.9989182632		0.5142769766												0.9992174953		0.5144540304												0.9998202212		0.5147115632

		MeOH		255.61		347.74		551.32		495		500				MeOH		253.31		349.31		550.8		596.3		600				MeOH		254.34		349.19		550.96		694.8		700				MeOH		254.12		349.32		550.93		794.8		800				MeOH		253.85		349.64		550.85		1994		2000

		Vann		2161.7		0.614		313.68								Vann		2161.7		0.34		313.8								Vann		2162		0.227		313.68								Vann		2162.1		0.169		313.69								Vann		2162.2		0.0428		313.69

		IPA		124.48		1.37		247.75								IPA		127.13		0.59		249.38								IPA		125.37		0.322		248.4								IPA		125.47		0.211		248.47								IPA		125.63		0.0351		248.58

		Totalt		2541.79		349.724		1112.75								Totalt		2542.14		350.240		1113.98								Totalt		2541.71		349.739		1113.040								Totalt		2541.69		349.7		1113.090								Totalt		2541.68		349.7179		1113.120

						0.994326955		0.5597154262												0.9973446779		0.5622424672												0.998430258		0.5620493175												0.9989133543		0.562258563												0.999777249		0.5627736286

		MeOH		217.32		390.65		546.04		494.6		500				MeOH		210.28		396.74		544.54		595.1		600				MeOH		209.86		398.13		544.03		695.4		700				MeOH		209.26		398.79		543.87		795.4		800				MeOH		208.43		399.66		543.62		1996		2000

		Vann		2183.4		1.8566		312.78								Vann		2184.6		0.879		312.77								Vann		2184.7		0.505		312.87								Vann		2184.9		0.3445		312.88								Vann		2185.1		0.0702		312.88

		IPA		120.08		7.225		253.78								IPA		125.73		2.589		257.66								IPA		126.41		1.18		257.61								IPA		126.85		0.6902		257.91								IPA		127.42		0.0887		258.29

		Totalt		2520.8		399.732		1112.6								Totalt		2520.61		400.208		1114.97								Totalt		2520.97		399.815		1114.510								Totalt		2521.01		399.8247		1114.660								Totalt		2520.95		399.8189		1114.790

						0.9772807554		0.6287825135												0.9913345061		0.6385848571												0.9957855508		0.6408221736												0.9974121159		0.6418844965												0.9996025701		0.6432848313

		MeOH		192.91		418.97		545.24		495.1		500				MeOH		180.33		431.35		541.61		593.7		600				MeOH		173.21		439.03		538.81		694.3		700				MeOH		168.71		443.62		538.1		799.4		800				MeOH		163.22		449.19		536.04

		Vann		2202.4		4.824		311.54								Vann		2205.2		3.06		311.656								Vann		2206.6		1.9466		311.8								Vann		2207.5		1.276		311.76								Vann		2208.5		0.17225		311.92

		IPA		103.96		26.08		251.09								IPA		113.35		15.39		258.38								IPA		120.07		8.8124		262.43								IPA		122.89		5.1135		269.98								IPA		128.6		0.40047		267.85		1997		2000

		Totalt		2499.27		449.874		1107.87								Totalt		2498.88		449.800		1111.646								Totalt		2499.88		449.789		1113.040								Totalt		2499.1		450.0095		1119.840								Totalt		2500.32		449.76272		1115.810

						0.9313052099		0.6743658254												0.9589817697		0.6942924285												0.9760798952		0.7066540046												0.9858014109		0.7140419779												0.9987266174		0.7230073397

		MeOH		174.79		442.07		546.95		496.4		500				MeOH		163.16		453.55		542.34		596.9		600				MeOH		153.78		462.05		539.06		696.4		700				MeOH		147.59		468.42		537.02		795.8		800				MeOH		124.77		491.2		530.54

		Vann		2220.6		8.2402		310.26								Vann		2222.9		6.499		310.36								Vann		2225		5.28		310.41								Vann		2226.2		4.435		310.45								Vann		2231		1.3845		310.62

		IPA		83.048		49.79		242.61								IPA		92.67		40.069		251.24								IPA		99.94		32.75		257.19								IPA		104.94		27.26		261.11								IPA		122.55		7.2406		273.97		1989		2000

		Totalt		2478.438		500.100		1099.82								Totalt		2478.73		500.118		1103.94								Totalt		2478.72		500.08		1106.660								Totalt		2478.73		500.115		1108.580								Totalt		2478.32		499.8251		1115.130

						0.8839628538		0.7115471285												0.9068859749		0.7300251095												0.9239521677		0.7437065413												0.9366245763		0.7539595673												0.9827437638		0.7906258048

		Føde:		MeOH				621.28

				Vann				1927.2

				IPA				134.13

				Totalt				2682.61
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				Til RO		Produkt		MeOH feed		Effekt koker		Effekt kondensator						Til RO		Produkt		MeOH feed		Effekt koker		Effekt kondensator						Til RO		Produkt		MeOH feed		Effekt koker		Effekt kondensator						Til RO		Produkt		MeOH feed		Effekt koker		Effekt kondensator						Til RO		Produkt		MeOH feed		Effekt koker		Effekt kondensator

		MeOH		298.16		299.48		557.21		496.2		500				MeOH		296.88		299.79		557.61		595.9		600				MeOH		296.88		299.74		557.61		695.3		700				MeOH		296.55		300.01		557.1		795.6		800				MeOH		296.74		300.12		557.51		1997		2000

		Vann		2139.2		0.283		314.32								Vann		2139.3		0.1803		314.4								Vann		2139.3		0.1306		314.4								Vann		2139.6		0.102		314.31								Vann		2139.4		0.02985		314.46

		IPA		126.07		0.4189		240.69								IPA		126.18		0.215		241.12								IPA		126.18		0.135		241.12								IPA		126.48		0.095		241.42								IPA		126.31		0.01835		241.03

		Totalt		2563.43		300.182		1112.22								Totalt		2562.36		300.1853		1113.130								Totalt		2562.36		300.0056		1113.130								Totalt		2562.63		300.207		1112.830								Totalt		2562.45		300.1682		1113.000

						0.9976617511		0.4820370847												0.9986831467		0.4825360546												0.9991146832		0.4824555756												0.9993437861		0.4828901622												0.9998394234		0.4830672161

		MeOH		281.25		318.82		554.84		495		500				MeOH		279.15		319.7		554.84		595.7		600				MeOH		280.68		319.51		554.6		694.9		700				MeOH		280.46		319.62		554.66		794.9		800				MeOH		280.43		319.78		554.51		1994		2000

		Vann		2148.4		0.375		314.08								Vann		2148.4		0..229		314.06								Vann		2148.5		0.161		314.1								Vann		2148.6		0.1234		314.09								Vann		2148.7		0.0342		314.1

		IPA		124.82		0.64		243.15								IPA		126.71		0.312		244.74								IPA		125.31		0.185		243.38								IPA		125.38		0.1269		243.53								IPA		125.39		0.0233		243.5

		Totalt		2554.47		319.835		1112.07								Totalt		2554.26		320.012		1113.640								Totalt		2554.49		319.856		1112.080								Totalt		2554.44		319.8703		1112.280								Totalt		2554.52		319.8375		1112.110

						0.9968264887		0.5131663662												0.9990250366		0.5145827968												0.9989182632		0.5142769766												0.9992174953		0.5144540304												0.9998202212		0.5147115632

		MeOH		255.61		347.74		551.32		495		500				MeOH		253.31		349.31		550.8		596.3		600				MeOH		254.34		349.19		550.96		694.8		700				MeOH		254.12		349.32		550.93		794.8		800				MeOH		253.85		349.64		550.85		1994		2000

		Vann		2161.7		0.614		313.68								Vann		2161.7		0.34		313.8								Vann		2162		0.227		313.68								Vann		2162.1		0.169		313.69								Vann		2162.2		0.0428		313.69

		IPA		124.48		1.37		247.75								IPA		127.13		0.59		249.38								IPA		125.37		0.322		248.4								IPA		125.47		0.211		248.47								IPA		125.63		0.0351		248.58

		Totalt		2541.79		349.724		1112.75								Totalt		2542.14		350.240		1113.98								Totalt		2541.71		349.739		1113.040								Totalt		2541.69		349.7		1113.090								Totalt		2541.68		349.7179		1113.120

						0.994326955		0.5597154262												0.9973446779		0.5622424672												0.998430258		0.5620493175												0.9989133543		0.562258563												0.999777249		0.5627736286

		MeOH		217.32		390.65		546.04		494.6		500				MeOH		210.28		396.74		544.54		595.1		600				MeOH		209.86		398.13		544.03		695.4		700				MeOH		209.26		398.79		543.87		795.4		800				MeOH		208.43		399.66		543.62		1996		2000

		Vann		2183.4		1.8566		312.78								Vann		2184.6		0.879		312.77								Vann		2184.7		0.505		312.87								Vann		2184.9		0.3445		312.88								Vann		2185.1		0.0702		312.88

		IPA		120.08		7.225		253.78								IPA		125.73		2.589		257.66								IPA		126.41		1.18		257.61								IPA		126.85		0.6902		257.91								IPA		127.42		0.0887		258.29

		Totalt		2520.8		399.732		1112.6								Totalt		2520.61		400.208		1114.97								Totalt		2520.97		399.815		1114.510								Totalt		2521.01		399.8247		1114.660								Totalt		2520.95		399.8189		1114.790

						0.9772807554		0.6287825135												0.9913345061		0.6385848571												0.9957855508		0.6408221736												0.9974121159		0.6418844965												0.9996025701		0.6432848313

		MeOH		192.91		418.97		545.24		495.1		500				MeOH		180.33		431.35		541.61		593.7		600				MeOH		173.21		439.03		538.81		694.3		700				MeOH		168.71		443.62		538.1		799.4		800				MeOH		163.22		449.19		536.04

		Vann		2202.4		4.824		311.54								Vann		2205.2		3.06		311.656								Vann		2206.6		1.9466		311.8								Vann		2207.5		1.276		311.76								Vann		2208.5		0.17225		311.92

		IPA		103.96		26.08		251.09								IPA		113.35		15.39		258.38								IPA		120.07		8.8124		262.43								IPA		122.89		5.1135		269.98								IPA		128.6		0.40047		267.85		1997		2000

		Totalt		2499.27		449.874		1107.87								Totalt		2498.88		449.800		1111.646								Totalt		2499.88		449.789		1113.040								Totalt		2499.1		450.0095		1119.840								Totalt		2500.32		449.76272		1115.810

						0.9313052099		0.6743658254												0.9589817697		0.6942924285												0.9760798952		0.7066540046												0.9858014109		0.7140419779												0.9987266174		0.7230073397

		MeOH		174.79		442.07		546.95		496.4		500				MeOH		163.16		453.55		542.34		596.9		600				MeOH		153.78		462.05		539.06		696.4		700				MeOH		147.59		468.42		537.02		795.8		800				MeOH		124.77		491.2		530.54

		Vann		2220.6		8.2402		310.26								Vann		2222.9		6.499		310.36								Vann		2225		5.28		310.41								Vann		2226.2		4.435		310.45								Vann		2231		1.3845		310.62

		IPA		83.048		49.79		242.61								IPA		92.67		40.069		251.24								IPA		99.94		32.75		257.19								IPA		104.94		27.26		261.11								IPA		122.55		7.2406		273.97		1989		2000

		Totalt		2478.438		500.100		1099.82								Totalt		2478.73		500.118		1103.94								Totalt		2478.72		500.08		1106.660								Totalt		2478.73		500.115		1108.580								Totalt		2478.32		499.8251		1115.130

						0.8839628538		0.7115471285												0.9068859749		0.7300251095												0.9239521677		0.7437065413												0.9366245763		0.7539595673												0.9827437638		0.7906258048

		Føde:		MeOH				621.28

				Vann				1927.2

				IPA				134.13

				Totalt				2682.61
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