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ble groingen stoppet ved at kornet ble
tarket. Siden ble det malt, og satt ]
gieering i vann. Enzymene | maltet spal-
ter stivelsen til sukker.

Sldssing og fyll ble etterhvert et g3
stort problem at brennevinsproduksjo-
nen ble forbudt i 1756, Bondene protes-
terte vilt. P4 Hedmarken og i Trande-
lagsbygdene var hjemmebrenning blitt
en viktig neeringsvei. Det var en lann-
som mate & utnytte kornet P4, for bren-
nevinet ble solgt til god pris pd marke-
dene. P4 midten av 1700-tallet kom po-
teten til Norge, og fra rundt 4r 1800 ble
den brukt i brennevinsproduksjon. Det
ble billigere enn kornbrennevin,

1 1816 kom en ny lov som ga eiere
eller brukere av faste eiendommer med
skatteansvar tillate]se til hjemmebren-
ning, Brennevin var ikke bare en del av
kostholdet, men bidro ogs til omset-
ning av korn 0f poteter — het det i Io-
ven. I 1833 var ca 10.000 brennerier re-
gistrert her i landet. Men prisen p# kje-
lene ble etterhvert satt sg heyt at vanlig
hjemmebrenning ikke lente seg. I 1850
var det ca 40 registrerte brennerier.
Brenningen ble i denne perioden til in-
dustri.

Forbudstiden

I &rene 1917 ti] 1927, var all framstil-
ling, innfersel og salg av brennevin for-
budt. I den perioden pkte hjernmebren-
ningen voldsomt, og det hie en smug-
ling og gauking som aldri for. Folk
leerte & brenne sprit av sukker og sirup.
Bare apotekene kunne selge brennevin
mot resept. Det fortelies at en lege j
Kristiania skrev ut over 48.000 resepter
pé ett 4r,

Under andre verdenskrig forte rasjo-
nering pi sukkeret til mindre hjemme-
brenning, Folk begynte & brenne pa
korn igjen. | etterkrigstiden ble det
brent ende] pa potetmel. Melet ble
blandet i vann og deretter tilsatt malt.
Blandingen ble varmet opp slik at sti-
velsen etterhvert gikk over til sukker.

11964 kom loven om tilvirkning av
alkoho! som forbyr h}'emmebrenning.
Loven gjelder ogsd i dag,

Hedmark og Trendelag
Hver nordmann drikker ca 7 liter ren
alkohol i lepet av et &r. Den siste un-

llemmebrennin g —
eringsvei og totalforbud

dersokelsen fra 1985 viser at i under-
kant av 10 % - eljer ca 0,7 liter - ay
totalforbruket er hjemmebrent. | Hed-
mark og Trondelag drikker folk si Inye
hjemmebrent at det drar landsgjen-
nomsnittet betydelig opp.

— Undersakelsene er basert pd inter-
vjuer, og det ligger en viss usikkerhet j
tallene. Vi tror likevel de gir et noen-
lunde korrekt bilde. Hjemmebrentfor-
bruket har det holdt seg ganske stahilt
de siste arene, gatt litt opp og ned, Det
virker som det er prisnivdet pd polvarer
som pavirker hjemmebrenningen mest,
sier Sturla Nordlund ved Statens insti-
tutt for alkohol- og narkotikaforskning.

Ingen blir vel fornzrmet nar v sier at
hjertet av norsk brennevinsbrenning
ligger p4 Laten i Hedmark. Herfra
stammer en av Norges mest kjente eks-
portartikler, Linie Aquavit. Og hvor el-
'ers har man et stedsnavn som heter
Brenneriroa, Lotensokningen Odd M.
Syversen har foravrig skrevet en utmer-
ket bok om akevittens historie,

Lovlig brenneri

Leitens Branderi ble stariet i 1855,
Og er i dag Lotens eneste lovlige bren-
neri, som det hjir understreket fra lo-
kalt og kompetent hold. Brenneriet
lager rasprit fra poteter, og denne spri-
ten videreforedleg Pd4 Vinmonopolet.
Men det er ingen ekspansiv bedrift Tek-
nisk Ukeblad besoker. Her er tanker
med lagringskapasitet pé fem millioner
liter fra 1930. Det hyeste produksjons-
utstyret er fra 1960. Bare 2.3 mennesker
jobber i dag med spritproduksjon.

— I dag er det ikke noe seerlig butikk &
drive brenneri. S& det er planer om &
starte et akevittmuseum pa Loten med
brenneriet i full sving samtidig, forteller
produksjonssjefl Peder Soug. Det er
bare seks lovlige brennerier igjen i Nor-
ge.

P4 Laitens Brenderi er man veldig
opptatt av 4 bruke alt, Et viktig bipro-
dukt er dranken, dvs det som er igjen i
kielen etter forste brenning, Dranken
skal vaere alkoholfri og blir brukt som
kufor pd Loten. Men en gang sovnet
kyrne p& basen. Dyrlegen kunne bare
fastsld at den eneste kuren mot denne
helt ukjente sovesyken, var A la kyrne

ligge i ro til de ble edru. P4 grunn av en
feil var det nemiig fortsatt en viss alko-
holprosent i dranken etter brenningen,
Soug understreker at dette har lite med
dopet kjpttfarse & gjore.

Separator

Bade hjemmebrent-apparatene og
-prosessen har utviklet seg en del opp
giennom tidene, Fantasien har veert pa
topp. P4 Helgeland var det like for kri-
BEN var en smarting som tenkte som sa
at nér det gikk an i skille fleten fra mel-
ka med en separator, s4 matte detgd an
4 skille spriten fra satsen pa samme
méte. Han fylte sats ; separatorbehgl-
deren og startet separeringen. Men
hvor mye han enn separerte — noe sprit
kom det ikke. Han kigdde seg i huet og
satte farten pa maks. Og endelig skjed-
de det noe. Hele Separatoren gikk i luf-
ta. Separatorkula for tvers giennom ta-
ket, slo av en takbjelke og fortsatte
giennom kjekkenloftet, Senere ble den
funnet pd markeloftet.

Satsen er i prinsippet en billig vin. Al-
koholen utskilles senere ved destilla-
sjon. Den enkleste satsen bestér bare av
sukker og gjzer. Men det finnes omtrent
like mange mater 4 sette sats pé som det
finns hjemmebrennere, og de tilsetter
alt fra ketchup til appelsinjuice, Gjera
spiser opp sukkeret og danner kullsyre
og alkohol. En sats satt Pé vanlig bake-
gieer kan gjeeres til 14 o alkoholinn-
hold.

Gjzra mé ha god tilgang pd oksygen
for & kunne forgke seg raskt. Nitrogen
og fosfor m4 ogs3 #il. Hvis jkke dannes
forurensninger og fuseloljer. Fuselolje
er fellesnavnet p4 biprodukter og se-
kundeere og tertizere alkoholer (hayere
alkoholer). Malet er at satsen skal vaere
krystallklar nar den tappes over p4 des-
tillasjonsapparatet. Destillasjonen fore-
gar ved at satsen varmes opp til koke-
punktet, og si kjgles alkoholdampen
ned slik at spriten kommer flytende, Al-
kohol har lavere kokepunkt enn vann,
vel 78 grader Celsius. Alkohol har ogsa
lavere frysepunkt enn vann, og noen
har fersekt & fryse satsen for 4 & helle
av alkoholen etter at vannet ; satsen er
frosset. Men da far du ogsé fuselalko-
holene med ps kiapet.
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Den rade grafen viser en mislykket hjemmebrent. Dan sterke kjemikalie-lukten river | nesa, Og smaken er enda verre. Men det er ikke

dokumentert at den er farligere for helsa. Bildet viser et utvalg av beslaglagt hjemmebrent, sats og «jukse-vodka», dvs hjemmebrent
btandet med vann.

De forsk]elfige stoffene som grafen anglr er:

1 Acetaldehyd 280 mg/l, 2 Metanol 10 mg/l, 3 Etanol ca 90 %, 4 1-propanoi 570 mg/l, 5 Etylacetat 240 mg/l, & Isobutanol 1235 mg/l, 7
Eddiksyre 1065 mg/l, 8 Aktiv Amylalk., 9 Isoamylalkohoi 1940 mg/l, (Foto: gmh)

Vinmonopolet analyserer ofte hjemme-
brent beslaglagt av politiet. Teknisk
Ukeblad fikk med seg analysene av en
relativt vellykket hjemmebrent, en to-
talt mislykket og Vinmonopolets egen
rasprit. Malet for all brenning, er & fa til
et brennevin som inneholder mest mu-
lig etanol og minimalt med fusel — eller
pa fint kalt hayere alkoholer.

Vinmonopolet mener at brennevin
som inneholder mye fusel, utgjer en
toffere belastning pa levra. Og konklu-
derer derfor med at hjemmebrent er
mer skadelig for helsa enn Vinmonopo-
lets egen rasprit.

— Det er ren ansketenkning fra Vin-
monopolets side, sier Jorg Morland ved
Rettstoksikologisk Institutt tif Teknisk
Ukeblad.

— 84 vidt jeg vet foreligger ingen
forskningsresultater som viser at hjem-
mebrent med et visst innsalg av heyere
alkoholer er mer helseskadelig enn ren
etanol. Figuren viser at det tross alt er
over 400 ganger s& mye etanol i hjem-
mebrenten som noe annet stoff. Det er
den heye konsentrasjonen av etanol
som er uheldig for helsa, sier han.

Merland har ogsa tittet pd endel ana-
lyser av whisky: — Det viser seg at at
endel whiskytyper, som for eksempel
bourbon, inneholder omtrent like mye
fuselalkoholer som den dirlige hjem-
mebrenten figuren viser. Det samme
gielder en tung Jamaica-rom, sier han. @
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SENSUR

Hovedoppgave: @konomisk optimalisering av etanolproduksjon
ved satsvis destillasjon av f ermenteringsprodukter.

Student: Siri Bakke

Generelt

Kandidaten har tatt for seg et stort og komplisert problem, som man ikke under
noen omstendigheter kunne forvente at hun skulle klare & lgse helt og fullt.
Problemstillingen omfatter savidt forskjellige fagomrader som: Optimalisering,
numeriske beregninger og laboratoriearbeide. I og med den store fagspredningen
kan man ikke forvente noen dyptgaende analyse av de enkelte delproblemer og
rapporten md nedvendigvis bli noe overfladisk. I tillegg kom ogsa en del
(kjente men ei sa& kjeere) problemer som: Hva er allerede kjent fra
litteraturen, hvorfor regner BASIS feil og hvilke kolonneparametre (GC) skal
man velge. Slike problemer sluker mye tid og er av en sinn art at kandidaten

ikke kan lastes for de mangier de matte medfere i rapporten.

SAMMENDRAG og INNLEDNING er gjort unna pa en enkel og grei mate. PRINSIPP er
ogsa bra, men diskusjonen av REFLUKSSTRATEGIER er noe mangelfull. Det ma da
finnes et wutall av ulike reguleringsmuligheter? Det samme gjelder ogsa
GKONOMISK OPTIMALISERING. Jeg ser blant annet ikke helt klart hva som var
tenkt & vare fri variable og hva som skulle betraktes som problemparametre.
EKSPERIMENTELT er forsavidt greit, men jeg savner noen kommentarer til figur
5.1, 5.2, 5.3 og 5.4. Likeledes burde analysene av Trender-HB gjort under UKA
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vaert viet mer oppmerksomhet,

Kapittel 6 UTFORELSE AV BEREGNINGER og kapittel 7 BEREGNINGSRESULTATER er
mindre bra: Er tabell 6.1 et utdrag (omregnet) fra 5.17 [ safall skulle dette
veert dokumentert. Omregningene gjort i tabell 6.2 og tildels tabell 6.3 er
gjort med tap av signifikante siffer og sier ikke s& mye. Dessuten er alle
data gitt pad total mol (el. vekt) basis, mens det vel hadde veaert av interesse
a4 fatt vite noe om konsentrasjonen pa etanol basis. Da kunne man ha
sammenlignet fedesammensetningene til henholdsvis 1. og 2. gangs brenning og

danmnet seg et bilde av kol{onnens separas jonsevne,

Tabell 6.1 fortjener en kommentar: Det er kun acetaldehyd, EtOAC og
isoamylalk. som viser noen signifikant konsentrasjonsforskjell mellom 1. og 2.
gangs brenning!! Siden straffeprisen er desidert heyest for acetaldehyd og
EtOAC er det ekonomisk gunstig & fjerne disse ferst. Dette kan gjeres ganske
enkelt ved & koke satsen under total refluks en 30 min. og sa dumpe
kondensattanken, fer selve brenningen tar til. Dvs. det er kun nedvendig med

2. gangs brenning dersom innholdet av iscamylalk. er for haeyt!

Tabell 7.1 og 7.2 er i forbausende god overensstemmelse med de eksperimenteile

resultatene i tabell 5.1 og 6.1. Slikt ber papekes!

Simuleringstiifellene i tabell 7.4 ga skuffende lite variasjon i
konsentrasjonen av sporstoffene. Det virker i det hele tatt som om
fremgangsméten under brenningen har mindre betydning for resultatet
{forutsetter selvsagt at skaleringen av BASIS resultatene er vettug). Dette

hadde ogsa fortjent en kommentar.

I lys av det som er blitt sagt ovenfor er diskusjonen litt tam. Kandidaten
burde ha utnyttet sine resultater P4 en bedre méte, rapporten inneholder i det
hele tatt en masse latent informas Jon som bare venter pi & komme frem. Jeg kan
heller ikke si meg helt enig i konklus jonen (punkt 3) siden 2. gangs brenning

kanskje er {skonomisk) unedvendig.

I tillegg til disse generelle kommentarene har jeg en hel rekke detalj-

bemerkninger. En god del av disse er av spraklig karakter, noe man egentlig
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skal vezere forsiktig med. Normalt lar jeg da ogsd sprak veere sprak og fag vare
fag, men i dette tilfellet er det savidt mange trykkfeil [ teksten og ellers

slurvete sprakbruk at det har gatt ut over lesbarheten. F.eks. pa side 37 er

det S trykkfeil “entapier”, "komponentbiblotek", "Viriallikningen", ‘set
punkt" og "tempertur"

Er dette virkelig tilfelle?

5.01 avsnitt 6: "Det mest optimale er & operere med liten refluks, og lav
dest.hast. i begynnelsen og slutten av destillas jonen"?

5.06 avsnitt 5: "Da dampen har heyere konsentrasjon av flyktige komponenter

enn veesken, fir veesken og dermed destillatet lavere konsentras jon av
flyktigste komponent"?

8.16 avsnitt I: “Kromatografi betyr separasjon av vasker som blir fordampet".
Hva da med HPLC?

8.28 avsnitt 8: "Destillatmengden ble regulert ved hjelp av kondensator-
temperaturen"?

5.48 avsnitt 3: "Heyere refluksforhold i 1. og til dels i 2. destillas jon,
dvs. kortere destillasjonstid"?

Lite eksakt eller ogsi darlig sprakbruk

s.03 avsnitt 3: "Zymase opptrer bare pa fa typer av sukker".
5.04 avsnitt 2: "Fusel alkoholer inneholder heyt kokende fraks Jjoner".
5.08 avsnitt 1: "Denne sammenhengen indikerer grunnlaget i enhver Kalkulering

av batch destillasjon".

5.10 avsnitt 1: "Produks jonen blir da bedre enn spesifikasjonen ..... .
"Endring i fraksjon skjer nar det ..... ",

5.1l avsnitt I: "Batch destillasjon har blitt sett pad som et matematisk
system .....".

5.13 avsnitt 2 "...., blir brukt for kalkuleringer ved konstant refluks."

$.15 avsnitt 2: "Veeske "hold up" i systemet har ikke lik sammensetning som i

kokeren, men systemet har heyere konsentrasjon av lette komponenter".
Spersmil: Er ikke kokeren en del av systemet? Finnes det ikke et norsk ord for
"hold up"?

§.15 avsnitt 2: "Videre vil material "hold up" i kolonnen bli samlet i ....".



S.16 avsnitt 2: "...., utferer kalkulasjoner, ..... ",

s.17 avsnitt 2: "Kolonnetemperaturen er kontrollert slik at separasjonen vil
oppsta ved en reproduserbar temperatur".

s.18 avsnitt I: “.... forésaker en strem som stremmer gjennom en malende
motstand",

5.26 figur 4.2: Hva menes med "minimum antall teoretiske trinn"?

8.37 avsnitt 2: "Programmet modellerer endringene i sammensetningsdynamikken

gjennom kolonnen".

8.37 avsnitt 4: "Den andre virialkoeffisienten ..... "
s.44 avsnitt 2: "...., og at sannsynligheten for eksplosjon vil sk je etter ti
ar ... ",

Smafeil & manglende logikk

s.05 avsnitt 2: Figur 3.1 forutsetter 1 bar totaltrykk. Ved lavere trykk
forsvinner azeotropen, hvilket betyr at 100% EtOH kan fremstilles ved
vakuumdestillas jon!

s.15 avsnitt 2: "Er ikke alle de omtalte effektene av vaeske “hold up” et
resultat av massebalansen? En annen ting er at "hold up" slett ikke behever 24
bety noe negativt. F.eks. vil Raschig-ringer gi flere teoretiske trinn neer
‘flooding” (et annet godt norsk ord) enn hva er tilfelle for en lavere
belastning.

8.23 avsnitt 2: Ferst blir det sagt at optimal strategi er best for
vanskelige separasjoner (opptil 40% mer profitt). Dernest slds det full
retrett idet man hevder at en vanskelig separasjon kan gi 25% mer profitt,
mens en enkel separasjon helt opp i 100% 11!

5.28 avsnitt 7: Hvordan kan man unngd "flooding" ved & benytte sma batcher?
Da har jeg mer tro pi 4 isolere kolonnen, noe som iallfall teoretisk
vil gl et mer effektivt refluks profil.

5.28 avsnitt &: "Satsen ble destillert gjennom kelonnen, ..... ". Hvor ellers?

5.37 likn. 6.1: Hvor kommer Dm,n fra?
1

5.40 tab. 6.2: Omregningene fra mengder til fraksjoner er gjort med tap av
signifikante siffer! Det samme gjelder til en viss grad ogsd tabell 6.3.
s.41 avsnitt 1: Hvorfor er QI < Qz?' Logisk sett burde jo varmetapet vare

mindre ved 2.gangs brenning siden bade koker- og kolonnetemperatur er lavere
enn hva er tilfellet for l.gangs brenning.
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5.56 avsnitt I: BASIS er vel egnet for EtOH-vann, men ikke for EtOH-vann-
fusel. Det & sporstoffene som utgjorde et problem.

5.56 avsnitt 3: Jeg er ikke enig i denne konklusjonen, se innledningen. En
annen ting er dette med refluks (hva er forresten refluksforhold?) og
destillasjonshastighet. Hadde ikke kokeren en konstant ytelse pad 2 kW? I
safall er ikke dest.hast. og refluks uavhengige sterrelser.

Mangier

s.11 avsnitt I: Det ville veert av interesse & fa vite litf mer om hva som
menes med et optimalt profil all den tid oppgaveteksten lyder: "@konomisk
optimalsering ....".

s.22 avsnitt 2: Hva gar Pontrygains maksimumprinsipp ut pa?

Karakterforslag: 1.75-2.00.

NTH, 6.oktober 1990

s u%_vwaj
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Tore Haug~Warberg



SYMBOLLISTE

Areal for komponent i (fra GC-utskrift)
Fedemengde i koker (mol)
Initiell fedemengde {mol}

Endelig fedemengde (mol)

Kombinert fedemengde ved bruk av "off-spec'" (mol}

Bunnprodukt for komponenet i fmol)
Kostfaktorer (kr)

Destillatmengde (kg, mol)

Destillatstrem for komponent i (mol/h)
Mengde ré&materialer (kq)

Total batch/fede mengde for destillasijon i {kg,
Mengde av komponent i {gram)

NRTL parametre (cal/mol)

"Hold up" pr. trinn for destillasjon i (ml)
Keolonne "hold up" for destillasjon i fml)
Fordampningsvarme for komponent i (KJ/mol)
Kontrollforsterkning (mol/h-°C)

Teoretisk responsfaktor for komponent i
Eksperimentell responsfaktor for komponent i
Vaeskemengde i kolonnen fmol)

Masse for komponent i (g, kqg)

Molvekt for komponent i (g/mol)

Antall teoretiske trinn

: Mol/tidsenhet for komponent i (mol/min, mol/s)

Profitt (kr/100 liter satg)
Destillatpris (kr/kg) A
Avskrivning {kr/h)

Energikostnader {(kr/h)

mol)
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Operatgrkostnader (kr/h)
Risikotilegg (kr/h)

Pris pd 96 % etanol (kr/kg)
"Straffepris" for komponent i (kr/kg)
Oppkok for destillasjon i (KW}
Reflukstid (h)

Refluksforhold

Destillasijonstid for tidsrom i (h)
Fast og varibelt tidsforbruk fh)
Tid for oppstart (h)

Totalt tidsforbruk (h)

M8lt temperatur (°C)

Set punkt temperatur (°C)
Temperaturdifferanse (°c)

Damp mengde {mol)

Dampstrem for destillasjon i (mol/h, ml/min)

Volum for destillat i

Vekt % av komponent i

Molfraksjon av komponent i, i vaskefasen

Initiell molfraksijon

Endeliq molfraksijon

Molfraksijon av bunnprodukt
Molfraksjon av destillat
Molfraksjon av kembinert fedemengde
Molfraksjon i dampfasen

Relativ flyktighet

NTTL-parameter {cal/mol)
Oppholdstid i kolonnen (s}

Tetthet av komponent i (g/m1l)
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1. SAMMENDRAG

Oppgaven omhandler gkonomisk optimalisering av
etanolproduksijon ved satsvis destillasjon av fermenterings-
produkter.

Det ble ferst foretatt eksperimentelt arbeid for & f&
kKjennskap til prosessen som omhandler etanolproduksjon, og for
d skaffe data til simuleringene. Produktene fra
destillasjonene ble videre analysert pd gasskromatografi (GC),
for identifikasjon av fermenteringproduktene, Ti komponenter
pluss vann har blitt identifisert.

Fgdeblandingene har blitt definert ved hjelp av GC-resultater.

Estimering av minimum antall teoretiske trinn og kolonne "hold
up" ble ogs& utfert eksperimentelt.

De eksperimentelle dataene fra destillasjonene og GC-analysene
ble s3 tilpasset simuleringsverktgyet BASIS. Da det ble
oppdaget feil i den numeriske beregningen av de smi
konsentrasjonene i BASIS, er det vanskelig & f8 sammenlignbare
resultater av disse komponentene. Konsentrasjonene ble derfor
korrigert.

En objektfunksjon (profittfunksjon) har blitt utarbeidet for 32
kunne optimalisere den eksperimentelle etanolproduksjonen
gkonomisk. Her er det tidsforbruket som er den dominerende
parameteren.

Det ble sett pd fire simuleringstilfeller til objekt-
funksjonen. Det mest optimale er 8 operere med liten refluks,
og lav destillasjonshastighet i begynnelsen og slutten av
destillasjonen. Dette blir gjort for & f& til en bedre
separasjon (mindre bi-produkter).

Bruk av "Set Destillate Controller" er mer optimalt enn
manuell destillasijon.

Med den eksperimentelle apparaturen og de fastsatte kostnadene
benyttet i denne oppgaven vil ikke etanolproduksjonen lenne
sed.

Hvis en derimot tar utgangspunkt i polets salgspriser eller
benvtter apparatur med sterre kapasitet, vil anlegget lgnne
seg.
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2. JIHNNLEDNING

Destillasjon er en separasjonteknikk med svart lange
tradisjoner. Fremgangsmi8ten er enkel, og har vart kjent og
anvendt lenge for var tidsregning (bl.a. av egyptere og
arabere). En fransk professor i medisin var oppfinner av det
ferste apparat til vin destillasjon pd 1200 tallet ({Munkebo
1974). Han kalte vasken “"livets vann'. En elev av den franske
proffesoren oppdaget at en kunne destillere vinsprit flere
ganger, og han fikk en en veldiqg sterk vaske han kalte
"brennende &nd'".

I starten var anvendelsen av "livets vann'" rent medisinsk, men
det vart ikke lenge fer det ble funnet ut at den kunne drikkes
for forngyelsens skyld. Etterhvert ble metodene for
fremstilling av brennevin alment kjent, slik at oppskrifter og
gode rdd gikk i arv gjennom generasijonene.

Slik har hjemmedestillasjonens/brenningens kunst utviklet seg
i mange land. I Norge er ogsé hjemmebrenning en utpravet og
popular prosess. Det er derfor interessant 2 sammenl ikne
erfaringsgrunnlaget for hjemmebrenning med moderne
destillasjonsteknikker i industrien.For eksempel & finne ut
hvorvidt det for eksempel lgnner seg & destillere (brenne) to
ganger. Slik kan en sette hjemmebrenningen i en vitenskapelig
sammenheng.

Mdlsettingen med oppgaven er & undersske om en optimalisering
basert p& skonomiske kriterier gir samme driftsmetode som det
en forventer fra etablerte tommelfingerregler.
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2. PRINSIPP
3.1 FERMENTERING
3.1.1 Etanol og fermenteringskjemi

Fermenteringsprosessene som omfatter bredbaking, vinlegging og
brygging er blant de eldste kjemiske kunstner. I 1810 oppdaget
Gay Lussac den generelle likningen for nedbryting av sukker
til etanol og karbondioksid. Louis Pasteur demonstrerte senere
at det kreves gjer til fermenteringen (Pava et al., 1982).

I mange 8r mente forskere at omsetningen fra sukker til etanol
0g karbodioksid bare var knyttet til gjercellenes livsprosess,
I 1897 demonstrert Buchner at alkoholfermenteringen ikke er
relatert til de levende cellene, men at gjerens
fermenteringsaktivitet skyldes aktive katalysatorer av
biokjemisk opprinnelse; nemlig enzymet zymase (Kaudy, 1987).
Zymase er et komplekst enzym som katalyserer et spesifikt
trinn i fermenteringssekvensen.

Enzymene har en spesiell opptreden; da et gitt enzym innvirker
pd en gitt forbindelse. Zymase opptrer bare pd f& typer av
sukker.

Hovedkilden til sukker for fermentering er ulike typer
stivelse og melasse-rester fra sukkerforedling. I USA er det
korn {(mais) som er hovedtypen av stivelsestypene. Ved
tillaging av alkohol fra Korn, blir kornet malt og kokt til
mesk. Enzymet diastase blir tilsatt i form av malt. Blandingen
blir holdt p& 40°C til all stivelsen har blitt omdannet til
sukkeret maltose ved hydrolyse av eter og acetalbindinger.
Denne lesningen kalles brygg. Brygget blir s& avkjelt til 20°C
og fortynnet med vann til ti prosent maltose, og en ren
gjerkultur blir tilsatt, vanligvis saccharomyces cereviase
(bakegjar). Gjzrcellene utskiller to enzymsystemer: maltase,
som konverterer maltose til glukose, og zymase som konverterer
glukose til etanol og karbondioksid. Disse organismene er i
stand til & vokse, og effektivt fermentere etanol ved pH
verdier mellom 3.5-6.0 og ved temperaturer fra 28°C—-35°C (Rehm,
1983). Produksjonen av etanol er en anaerob prosess,
Reaksjonslikningene er gitt nedenfor:

Maltose + H,0 ~—3 2 Glukose (3.1)

Cy.H,,04, 2 CgH,,04

zZymase
CeH1,0¢ ———y 2 CO, + 2 CH,CH,OH + 26 kcal (3.2)
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Hvert gram glukose vil gi teoretisk utbytte pd 0.511 gram
etanol {Maiorell, 1985). I praksis vil en f& 90-95 % av
teoretisk utbytte.

Etter 40-60 timer er fermenteringen fullstendig, og produktet
kan destilleres av for & fjerne alkoholen fra det faste stoff,
Destillatet blir fraksjonert ved hielp av en effektiv kolonne.
En liten mengde acetaldehyd (kokepunkt 21°C) destilleres av
forst og blir etterfulgt av 95 % alkohol. Fugsel] alkoholer
inneholder hgyt kokende fraksjoner, og inneholder tyngre
alkoholer som 1-propanol, isobutanol, iscamyl alkohol og
isopentanol. Den eksakte sammensetningen av fuselalkoholene
avhenger av hvilken type materiale som blir fermentert. Disse
hgyere alkoholene blir ikke dannet ved fermenteringen av
glukose, men de oppstdr fra ulike aminosyrer som stammer fra
proteiner som er tilstede i r8materialet og i1 gizren. Disse
fuselalkoholene for&rsaker den velkjente hodepinen ved
drikking av alkoholholdige varer (Rose, 1985).

Industriell alkohol er etanol som brukes til andre formil enn
drikkevarer. Industriell alkohol er verdifull som lgsnings-
middel, bakteridrepende middel, antifrost middel, drivstoff og
som kjemisk rdmateriale (Maiorell, 1985). Mesteparten av den
kommersielle alkoholen blir denaturert for 3§ unngd

o\ Skatteavgifter, som gir det sterste bidraget til prisen pa

3¢ brennevin. Denatureringen gjer at alkoholen ikke kan drikkes.
WWo§ { Forskjellen i prisen pa skattepliktig og skattefri alkochol er
.53 20 $ pr. gallon (Pava et al., 1382). Fer de effektive

gﬁ% syntetiske prosesser ble oppdaget var hovedkilden til

VT industriell alkohol fermentert melasse (ikke krystalliserbare
rester fra foredling av rersukker = sukrose). Det meste av den
industrielle alkoholen i USA blir n& produsert fra etylen; et
produkt fra “"cracking" av petroleums-hydrokarboner. Ved
reaksjon med konsentrert svovelsyre blir etylen omdannet til
etyl hydrogen sulfat, som blir hydrolysert til etanol ved
fortynning med vann.

T, 3.1.2 Etanol fra sukrose

Sukrose (vanlig sukker) kan like godt som maltose brukes som
startmateriale for & lage etanol. Sukrose er et disakkarid med
formel C,,H,,0;,. Enzymet invertase katalyserer hydrolysen av
sukrose. Zymase blir brukt for & konvertere sukker til etanol
©g karbondioksid. Denne reaksjonen er gitt i likning (3.3) pd
neste side.
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invertase

Sukrose + H,0 .. % fruktose + glukose (3.3)
C12H2,044 CeH1204 CeHy,05
Zymase
v

4 CH,CH,OH + 4 €O,

Pasteur observerte at vekst og fermentering ble fremskyndet
ved d tilsette smi mengder av mineralsalter til ernerings-—
mediet (Pava et al., 1982). I kommersielle prosesser blir ikke
karbondioksiden spilt bort, men blir konvertert til terr-is.

Fermenteringen blir bremset av etanol, og det er ikke muliqg &
lage blandinger som inneholder mer enn 10-15 % etanol (p&
vektbasis) ved denne metoden. Etanol og vann danner en

azeotropisk blanding best8ende av 95 vekt % etancl]l (96 vol
og 89 mol % ) (kokepunkt 78.1°C) (Pava et al., 1982), se figur
3.1). Dette er den mest konsentrerte etanolen som kan bli j
dannet ved fraksjonering av fortynnede etanol-vann blandinger.

°,
)

Formitce
Vhou- 9

160

96
Vapor composition
dew line)

/

Temperalure, °C ——

@
&~
T

-/

Liquid composition
80 [  [bubble Fine}

76 1 i 1 1 i 1 H 1 1 i)
0 20 Lo 60 80 100
Ethanol, wi% e

Figur 3.1: Kokepunktsdiagram for etanol-vann blanding.
a) Azeotropisk punkt .ed | bo. ' :
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3.2 BATCH DESTILLASJON
3.2.1 Bruk av batch destillasjon

Kontinuerlig destillasjon har vart den mest benyttede
separasjonsprosess i den kjemiske industrien. Batch
destillasjon, som er en separasjonprosess for spesifikke
mengder av en vaeskeblanding til produkter, blir mye brukt i
laboratorier og i sm& produksjonsenheter som md betjene mange
blandinger. Batch destillasjon er i prinsippet mye enklere enn
kontinuerlig destillasijon. . ad G

9 J r\\{ \\ 3\—0,\_\%.‘.:'1\ S e (éf
I mange industrier er batch destillasjon en foretrukket type
prosess, basert p& gkonomi og tekniske kriterier. Batch
destillasjon har en fremtredende fordel Lremfor kontinuerlig
destillasjon, da en kolonne kan separere en blanding best8ende
av hvilket som helst antall komponenter til rene komponenter.
For & oppnd samme resultat med ett kontinuerlig destillasjons
System, kreves n-1 kolonner for et system best8ende av n
komponenter (Rose, 1385).

En annen fordel med batch destillasjon er at kolonnen er mer
fleksibel enn en kontinuerlig kolonne. Batch destillasjon
kolonner er ogsd mer egnet som utstyr for rensing og
lesningsmiddel-gjenvinning i fabrikker hvor det forekommer
flere destiTIa5IoNsan18gg (Rose, 1985).

Valget mellom batch og kontinuerlig destillasjon ber avgjsres
p& grunnlag av enkle egkonomiske og tekniske kriterier, bestemt
fra tilfelle til tilfelle.

3.2.2 Enkel batch destillasjon

Figur 3.2 viser prinsippet for et enkelt batch
destillasjonsanlegqg med koker, kondensator og produkttank.
Kolonnen har ingen plater eller fvllegmer, og opererer uten
refiuks. Fedingen (en blanding) fylles opp i kokeren og varmes
til damp i stigende grad. Dampen kondenseres og samles i
serier av fraksjoner. Dette ene fordampningstrinnet kalles
ogsd Raleighs destillasjon (Rose, 1985).

Dampen som avgis fra vasken er til enhver tid i likevekt med
med vasken i kokeren. Da dampen har hegyere konsentrasjon av
flyktige komponenter enn vasken, fir vasken og dermed
destillatet lavere konsentrasjon av flyktigste komponent.
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Figur 3.2: Enkel batch destillasjon

Ved en gitt tid er det B mol vaske med molfraksjon xg i
kokeren. En liten mengde ,V, vil fordampe med sammensetning y.
Massebalanse i kokeren gir:
-ydvV = A(Bx) = xdB + Bdx {3.4)
Siden -dV = dB blir

ydB = xdB + Bdx (3.5)

Ved omgjering og integrasjon av likning (3.3) fremkommer:

% f
By dx
— = J‘ e (3.86)
B - X
f Yo Yy

hvor indeksene 0 og f indikerer initiell og endelig
sammensetning.

Denne basislikningen representerer enkel batch destillasjon,
Likning (3.6) (Raleighs likning) kan integreres grafisk ved §

plotte 1/(y - x) mot X, og mile arealet under kurven mellom
grensene x, og X;, se figur 3.3.
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Figur 3.3: Grafisk integrasjon av Raleighs likning

Hvis en antar idealitet med konstant relativ flyktighet ,a,
kan sammenhengen som definerer relativ flyktighet:

y/x
o = (3.7)
(1 -y)/(1 -x)

innsettes i likning (3.6), og integreres direkte til:

In — = 1/(1 - ayxln — + In e (3.8)

Denne sammenhengen indikerer grunnlaget i enhver kalkulering
av batch destillasjon.

Teorien ovenfor ble utviklet av Smoker ©g Rose (1940),

3.2.3 Batchdestillajon med rektifikasjon

Da separasjonen fra et enkelt likevektstrinn som regel ikke er
tilstrekkeliqg, er det vanlig & legge inn et antall trinn ved
innsetting av en rektifikasjonskolonne mellom koker og
kondensator. Et slikt anlegg best&ir av koker,
rektifikasjonskolonne, kondensator, reflukstank og
produkttanker (se figur 3.4y,



Figur 3.4: Skjematisk tegning av batch destillasjons anlegg
med rektifikasjon

For & £f& en indikasjon pd refluksmengden og for & bedre
kolonnedriften, blir temperaturen pd destillatet regulert slik
at reflukstemperaturen er lik eller ner kolonnetemperaturen.F\‘mﬂﬂ

ik N'}(
Under drift fylles blandingen i kokeren 0g systemet bringes e
til likevekt under total refluks. En fraksjon av topp- \w%%'
kondensatet tas ut kentinuerlig i henhold til destillasjonens e
refluksprogram. ORI

Under destillasjonen avtar konsentrasjonen av flyktigste
komponent i destillatet, slik at destillasjonen avsluttes n&r
en har oppnddd gnsket sammensetning.

Batchdestillasjon med rektifikasjon kan bli kontrollert ved
ulike refluksstrategier.

3.2.4 Refluksstrategier

For en enkel produktfraksjon finnes det flere mulige
refluksstategier.
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Konstant refluks

Ved konstant refluks blir reflukse holdt pd en konstant verdi
under hele destillasjonen. Produk n blir da bedre enn
spesifikasijonen i begynnelsen, og under spesifikasjonen p&
slutten av destillasjonen (Rose, 1985), Endring i fraksjon
skjer ndr det kumulative innholdet i produkttanken har nidd
spesifikasjonen (Perry, 1984). Figur 3.5 viser variasjonen i
destillatsammensetningen nar kokersammensetningen endres ved
konstant refluks. For en binser destillasjon blir destillatet
sendt til en produkttank, mens det intermedi®zre produkt blir
destillert av, inntil den spesifikke koker sammensetningen er
nddd. Som regel blir det intermedizre produkt tilsatt neste
batch. For en multikomponent blanding kan to eller flere
produkter bli tatt ut (produktkutt).

NN

[nirantaneous =~
distllate
cumpaosition

Aebailar
\/ composition
. BN \
\\\
¢ o} 20 30 40
fratal moles distilled

Male fraction of light carmponent
(@]
&
"

Figur 3.5: Variasjon i destillat og koker sammensetningen ved
konstant refluks

Variabel refluks (konstant toppsammensetning)

N&r det er snskelig med konstant toppsammensetning, det vil si
at produksjonen hele tiden er pa spesifikasjonen, mi
refluksmengden skes under destillasjonen. Produkttanken blir
skiftet ut ndr refluksmengden har steget til en verdi som gjer
destillasjonen uskonomisk. Refluksen blir da redusert, og det
blir tatt ut et intermediart produkt som ovenfor. Denne
teknikken kan ogs& utvikles for multikomponente blandinger

(Perry, 1984),.
]
o e vl el wed [oeks & fyth opp
oLy AL A
Df%~u%6:i::i?¥rk;thﬁ”ﬂ i -an Eiillrgxé ffitﬁltiPN (?\V\Aﬂi;dkﬂ“”
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Matematisk optimalt profil

Ved valg av matematisk optimalt profil, kan en bruke dette som
et veiledende operasjonsprinsipp. Batch destillasjon har blitt
sett pd som et matematisk system, og dette har fert til mange
studier hvor optimal refluks/batchtid eller optimal
refluks/konsentrasjons profiler har blitt lokalisert ved bruk
av Pontrygain maksimumsprinsipp {Bryson, 1969).

En fijerde refluksstrategi er & bruke en syklisk prosedyre med
periodisk destillatavtrekk som modell for kolonnen. Dette er
beskrevet i Gorak u§8 NoWicki (1988).
\ ! . . - P \ ; rd~
N i R Co{r
\\‘ ‘;i } !’{ i {\M‘f) /:"l‘f UW‘W"»(; L. ‘

-~ I L
( ,-/ P :-'!l-‘\"'/.“-r,.' ) f \(1 .

A

Valg av strategi

Valg av strateqi avhenger av destillasjonssystemets
karakteristikk, produktspesifikasjoner og foretrukket
strateqgi, '

Konstant refluksstrategi er langt fra optimalt.

Strategien med § endre refluksmengden for & opprettholde
spesifikasjonen, ligger f& prosent fra det teoretiske optimum
bestemt av Pontrygain (Rose, 1985)., Men da m&8 det finnes et
godt estimat for maksimal refluksmengde ved endring av
fraksjonene. Til dette kreves det komplekse beregninger.

Konstant refluksstrategi er enklest og greiest & implementere.
For sm& systemer vil dette bli rimeligere enn & skulle
innstallere kontrollutstyr for & opprettholde konstant
produktkvalitet.

En generell tommelfingerregel er & ta av den intermedizre
fraksjon raskt, ved en forhodsvis lav og konstant refluks.

Hvilken modus som er best er avhengig av hvilke stoffer som

. skal separeres og antall trinn i kolonnen. Figur 3.6 viser

sammenlikning av driftsmodi for en batch kolonne.
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Figur 3.6: Sammenlikning av driftsmodi for en batch kolonne

3.2.5 Batch rektifikasjon med konstant refluks

Ved & bruke samme argument som ved utviklingen av likningen
for enkel batch destillasjon, utviklet Smoker og Rose (1940)
en analog likning:

. dxg
In . = S (3.9)
B, Xp — Xg
X

Den gjennomsnittlige destillat sammensetningen ,x,, er gitt av
massebalansen i likning (3.10):

der B; (mol) er initiell fede og B, (mol) er sluttfegden.
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Tiden som kreves for & samile (By — B¢) mol er gitt av den
molare strem rundt kolonnen:

V = (R + 1)xD (3.11)

b

V/(R + 1)

der V er dampstrem (mol), R er refluksforhold og D er
destillatstrgm (mol), slik at tiden ,t, for batch
destillasjonen blir:

(Bg = Be)*(R + 1)
£ = (3.12)
v

Utviklingen av likningene ovenfor er gitt av Block (1961}).

Likevektsdiagrammet, gitt i figur 3.7, blir brukt for
kalkuleringer ved konstant refluks. Det tegnes inn
driftslinjer med konstante L/V forhold som krysser diagonalen
(v=x) og likevektskurven, i forhold til det valgte
refluksforhold. Antall teoretiske trinn blir tegnet inn for &
finne 1ikevektssammensetningen. I figur 3.7 blir driftslinjen
L-1 trukket opp fra punktet D,, med destillat sammensetning
Xpq - Likevektssammensetningen i kokeren blir da 1lik Xgy-3 for
tre teoretiske trinn. Tilsvarende f8r en for to teoretiske,
der destillat sammensetningen er x,, og sammensetningen i
kokeren xg,_, osv.

Likning (3.10) blir brukt for & finne den gjennomsnittlige
destillat sammensetningen. Dette blir en iterativ beregning,

for & finne den B som korresponderer til destillat
sammensetningen.
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3.2.6 Batchrektifikasjon med varierende refluks

For batch destillasjon med varierende refluks (konstant
toppsammensetning) utviklet Bogart (1937) fslgende likning for

destillasjonstiden t, med antagelsen om neglisjerbart kolonne
"held up”

XxBo
Box (X,

- Xgg) dzx
t = (3.13)
v J‘(l - aV) (X, — x)2

XBF

Mengden destillat D, kan da finnes ved hjelp av massebalansen
i1 likning (3.14):

Box(Xgy — X}
D =By - B, = (3.14)
Xp — Xp

Likevektsdiagrammet i figur 3.8 blir brukt for beregninger med
varierende refluks. Driftslinjer med ulike vinkelkoeffisienter
(L/V) blir tegnet inn fra punktet x,. Etterhvert som
destillasjonen gdr fremover, og bunnproduktet f&r lavere
konsentrasijon av flyktigste komponent, m8 refluksen gkes.

l:'-‘l/'
/ > |D
i L-2—H
1/4‘ /‘/ st
I
- /] : b
AU
A i Xp1-3
/C’ E i
s
Xp3-3

Figur 3.8: Grafisk beregning ved varierende refluks
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3.3 EFFEKT AV VESKE "HOLD up"

En viktig forskjell mellom batch og kontinuerlig prosesser er
effekten av vaske "hold up"” i systemet, bade i kolonne og
kondensator. Da et kontinuerlig system er i stasjoner
tilstand, har ikke "hold up" noen effekt pd& analysen. I batch
destillasjon endres sammensetningen med tiden, og vaske "hold
up" i systemet sinker materialet. Dette begrenser graden av
sammensetningsendringer i systemet.

En annen effekt av vaske "hold up” i batch systemer er
tilknyttet materialbalansen. Vaske "hold up'" i systemet har
ikke 1lik sammensetning som i kokeren, men systemet har heyere
konsentrasjon av lette komponenter. I fslge massebalansen far
da kokeren lavere konsentrasjon av lette komponenter enn det
som forventes fra analyser som neglisjerer “hold up'". Dette
betyr at separasjonen blir vanskeligere pd grunn av vaske
"hold up", og mot slutten av destillasjonsfraksjonen far denne
effekten en viktig betydning.

Videre vil material "hold up” i1 kolonnen bli samlet i
intermedizre fraksjoner for resirkulering, mot slutten av
produktfraksjonen. Vaske "hold up" sker den intermedizre
fraksjonen, og reduserer utbytte av rene produkter pr. syklus.

Av de tre effektene av vaske "hold up" har det en gang blitt
rapportert at den forsinkede effekten av "hold up" i profilet
har en positiv effekt p& driften i kolonnen. Det vil si at
separasjonen blir enklere enn det som forventes for analyser
som neglisjerer "hold up'". Dette er ikke en tydeliqg
konklusjon, da antagelsen om at positiv "hold up" effekt vil
oppheve de andre ugunstige effektene, bare gjelder hvis det
kan bevises ved omfattende simulering (Rose, 1985).

De to siste effektene er uheldige, og totalinntrykket for bruk
av batch destillasjon er at "hold up" er ugunstig . Hvor
ugunstig avhenger utelukkende av hvordan systemet er, hvilke
utferelseskrav som stilles 0g hvor mye "hold up" det er som er
innvolvert.
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3.4 GASSKROMATOGRAFI (GC)

3.4.1 Introduksjon

Kromatografi betyr separasjon av vasker som blir fordampet.
Figur 3.9 viser skjematisk ett GC-system. En inertgass (som
for eksempel nitrogen) stremmer kontinuerlig fra en hesytrykks-
sylinder gjennom injeksjonsdpningen, kolonnen og detektoren.
Beregassens hastighet blir kontrollert for & sikre
reproduserbare retensjonstider. Preven injiseres ved hijelp av
en spregyte direkte pd kolonnen.

Pakkede kolonner bestdr av 8pne rer med porgse belegg
(PORAPLOT). I kolonnen deler preven seq selv mellom baregassen
0g den stasjonzre fasen , og blir sd separert i individuelle
komponenter. Etter kolonnen passerer bzeregassen og preven
gjennom detektoren. Detektoren generer et elektrisk signal som
passerer til et registreringsapparat og genererer et
kromatogram. Signalet kan ogs§ passere et databehandlinssystem
som automatisk integrerer topparealene, mdler
retensjonstidene, utferer kalkulasjoner, og skriver ut en
endelig rapport.

Figur 3.9: Et skjematisk GC-system, der 1 = beholder for
bzregass, 2 = ventil for stremningskontroll, 3 =
injeksjonsdpning for preven, 4 = kolonnetermostat,
5> = kolonne, & = detektor, 7 = registreringsapparat
eller databehandlinssystem
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3.4.2 Grunnleggende begreper

Signalet fra detektoren, plottet som funksjon av tiden
(kromatogrammet) er vist i figur 3.10. Tiden som forlgper
mellom preveinjeksijon og til toppens maksimum dukker opp
kalles retensjonstiden, og brukes derfor i kvalitative
analyser. Arealet av toppene er proporsjonalt med mengden av
komponenten. Den aktuelle separasjon av komponentene er
bestemt av differansen i retensjonstid og arealet av toppene.

v
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Figur 3.10: Kromatogram som viser areal 0g retensijonstid

3.4.3 Temperaturer i GC-systemet

Detektortemperaturen m& opprettholdes heyt nok for & unngd
kondensasjon av preven, vannet og andre biprodukter dannet i
forbrenningsprosessen.

Kolonnetemperaturen er kontrollert slik at separasijonen vil
oppstd ved en reproduserbar temperatur. Kontrollen av
kolonnetemperaturen er en av de enkleste og mest effektive
mdtene til & influere separasjonen. For de fleste prever blir
separasijonen bedre ved lavere temperatur.

Temperaturprogrammering er viktig for blandinger som har et
vidt kokepunktsomride.



3.4.4 FID~detektor
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lamme-ionisasjons-detektor (FID) er at
konduktivitet er direkte proporsijonal med
de ladde partiklene i gassen.

den ioniserende kilden i FID. N&r en
passerer ¢gjennom flammen bli den forbrent,
bli dannet. De ladde partiklene i elektrode
en strem som strgmmer gjennom en milende
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Figur 3.11 viser en skisse av FID
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3.4.4 Kvantitativ analyse

De fleste gasskromatografer brukes til kvantitative analyser.
Arealet av toppene blir relatert til mengden av analytten.

En m3te & bestemme disse mengdene er & benytte reponsfaktorer
(detektor korreksjonsfaktorer). I denne prosedyren blir
individuelle responsfaktorer bestemt for hver komponent. Pisse
blir brukt for & korrigere de milte arealene, slik at en enkel
normalisering av arealene kan beregne korrekt vektprosent for
hver komponent:

Areal, x Faktor,
Vekt % A = * 100 (3.15)
% Areal *x Faktorer

Responsfaktorene kan 0ogs& bestemmes eksperimentelt mot en
intern standard. Publisert liste over teoretiske
responsfaktorer er gitt av Dietz (1367).

3.5 OPTIMALISERING OG OBJEKTFUNKSJON

En batch destillasjonskolonne produserer hovedproduktkutt med

spesifikasjoner p& et pnsket nivd, og intermedizre produkkutt

("off-spec", ikke p& spesifikasjonen) i hver batch prosess. De
intermedi®re produktene blir s& resirkulert og blandet med ny

fegde til neste batch (Macchietto et al., 1989),

Menge og sammensetning av hoved 0g intermedizre produkter
pluss refluksstrategier m8 finnes for & minimalisere batch
(prosess) tiden. For & gjere dette, md en optimal strateqi
lgses ved hielp av en detal jert dynamisk modell. Hver batch
prosess blir sd optimalisert i henhold til en passende
objektfunksjon (eks. minimal batch tid) og betingelser (eks.
sammensetning av hovedprodukt).

Teorien bak optimal strategi g&r ut p& & bestemme
tidsvarierende kontrollprofiler (som refluksforhold og/eller
oppkok) som optimaliserer utferte mélinger (destillasjontid,
produktivitet, mengde produkt osv) i henhold til krav
(constraints) om mengde og/eller renhet av det endelige
produkt.

Macchietto et al. (1989) har valgt & se pd et omrdde hvor en
bruker "off-cuts" ved separasjon av en binar blanding. Denne
operasjonen er vist skjematisk i figur 3.12. En ny fede blir
blandet med et intermedisrt produktkutt som ikke er p3i
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produktspesifikasjonen ("off-cut") fra forrige batch, for &
produsere en blandet fedeblanding til kokeren. I ferste
produktperiode blir det produsert et hovedprodukt med gnsket
renhet x;,*, som tas av og etterlater resten B,. Desti}latet
blir avledet i en annen produkttank. Videre destillasjon over
annen produktperiode produserer en "off-cut'-— fraksjon R, og
det endelige produktet B, med renhet Xg, - Resirkulering av
"off-cut” {intermedizre produkt) letter separasjonen
betydelig, og minker den totale tiden som kreves for en bat?h
prosess med gitt fede. Dette er en metode som er mye brukt i
praksis.

Dl’ xgl

By Xpg c *BC 1 *g1 2 Xy
P B

Figur 3.12: Bruk av "off-cut" sirkulasjon ved en binsr
blanding

Objektfunksjonen for dette tilfellet kan formuleres som
(Macchietto et al., 1989):

min(t, + t,) (3.16)
over Bg, Xge, r(t)
i henhold til:

alle differensial og algebraiske modellikninger, med
passende start betingelser,

indre punkt betingelser:
gitt D,(t,) og

Xpy(ty) = xp,*

©g endepunktsbetingelser:
gitt B,(t, + t,) og

Xgalty + t,) = xg,*
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der t, er tidsperioden for destillatet, t, er tidsperioden for
det intermedizre produkt ("off~-cut"), B, er den kombinerte
mengden av fgding pluss "off-cut" med molfraksjon xgu, D, o9
Xpy €r mengde og molfraksjon av hoveddestillatet, B, og Xg, er
mengde og molfraksjon av bunnprodukt og r{t) er tiden som
varierer profilet for refluksforholdet.

Kontrollvariabelen r(t) blir delt opp i et antall
kontrollintervall med en konstant verdi pd8 refluksforholdet i
hvert intervall.

3.6 GKONOMISK OPTIMALISERING

3.6.1 Generelt

Ved optimalisering md8 en ikke bare ta hensyn til tekniske
faktorer, men ogsd hensyn til skonomiske faktorer.

Ved betraktning av gkonomien for etanolproduksjon er fglgende
faktorer av betydning (Rehm et al., 1983):

a) Pris pd r8materialer
b) Prosess og kapitalkostnader inkludert arbeidskraft
c) Kvalitet pd etanolen

For & optimalisere en batch destillasjonsprosess md objekt-—
funksjonen bestemmes. Objektfunksjonen kan bygge pd tre typer
kriterier:

1) Destillatmaksimering (Converse et al., 1963), der destillat
sammensetning og destillasjonstid er spesifisert.

2) Tidsminimalisering (Coward, 1967), der destillatmengde og
destillatsammensetning er spesifisert.

3) Profittmaksimalisering (Kerhof & Vissers, 1977), der kun
destillatsammensetningen er spesifisert.

I den siste funksjonen vil batch tiden og destillatmengden
ikke vare spesifisert, men bestemmes ut ifra kravet til
maksimum profitt.

Profittfunksjonen blir brukt for & oppnd optimal refluks
strategi og optimal batchtid. Denne funksijonen blir da slik at
funksjon 1) og 2) blir spesialtilfeller av strategien som
underswgkes nedenfor. Optimal strategi kan nemlig finnes ved &
velge et antall batch tider, og lese funksjon 1) for hver
batch tid; eller lg¢se funksjon 2) ved & variere
destillatmengden, til profittfunksijonen har nddd maksimum.
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3.6.2 Profittfunksjon

Kerhof & Vissers (1977) antar at hver batch destillasjons-—
syklus er etterfulgt av en ny en. For en gjennomsnittlig
profittfunksjon pr. syklus har de utviklet felgende formel til
4 starte med:

CyxD(t) - C,*B,
P(t) = - C4 (3.17)
t + ¢

s

der C,xD(t) = destillatpris (kr) x destillatmengde (kg)
= omsetning pr. syklus,

C,*By = r8varepris (kr) = rdvaremengde (kg)
= kostnad pd rdmaterialer

C, = kostnad pr. time (kr/h) for energi, lenn,
avskrivning og vedlikehold og

t = tid for oppstart og avslutning (h).

Ndr prisen p& bunnproduktet ikke kan neglisjeres, m&
kostfaktorene C1 0og C3 sees pd som differansen mellom pris p&
destillat og bunnprodukt, og mellom ri&materiale og

bunnprodukt . Profittmaksimeringen kan lgses ved anvendelse av
Pontrygains maksimumprinsipp (Bryson 1969). Resultatet fra
profittmaksimeringen kan sammenliknes med de to andre
konvensjonelle strategiene: konstant refluks og varierende
refluks (konstant toppsammensetning). Denne sammenlikningen er
gitt i figur 3.13.

Case 15
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Average profit
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Figur 3.13: Batch tidens innvirkning p& gjennomsnittlig
profitt for de tre strategiene: 1) optimal, 2)
konstant refluks og 3) variabel refluks
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Dynamisk optimalisering av batch destillasijon kan fgre til mye
heyere profitt. Ved hjelp av resultater fra optimal refluks—
strategi sammenliknet med de konstante refluksstrategiene, har
Kerhof & Vissers (1977) intodusert to dimensjonlsse tall.

Det ferste tallet indikerer vanskelighetsgraden

av en separasjon. Det andre tallet er et mdl for optimal
destillasjontid.

Generelt sett er optimal strategi best ndr vanskelighetsgraden
av en separasjon og/eller den optimale destillasjonstid gker.
Sammenliknet med varierende refluksstrategi, kan optimal
strategi gi opptil 40 % mer profitt for vanskelige
separasjoner, I de tilfeller der separasijonen er enkel, blir
differansen mellom begge refluksstrategier liten. Fordelen med
optimal strategi fremfor konstant refluks strategi varierer
fra 25 % mer profitt for vanskelige separasjoner til mer enn
100 % for enkle separasjoner.

3.7 OBJEKTFUNKSJON FOR ETANOLPRODUKSJON
P =D % pD(SS) - Fra * Pr.a

- L otiox [Pop + P + P
hi

en

+ Pl"'l] (3'18)

av

der P er profitten (kr/100 liter fedeblanding)
D er total mengde destillat (kg)

Pp(ss) er salgspris pd destillatet som funksjon av
sammensetningen (kr/kg)

Fr.y er mengde ré&materialer (kq)

Prg er kjepspris pd r8materialer (kr/kg)
Lty er totalt tidsforbruk (h)

3

PDp er operategrkostnader (kr/h)

P.,, er energikostnader (kr/h)

P,y er avskrivninger (kr/h)

av

P.; er risikotilegg (kr/h)
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Salgsprisen pd destillatet er videre en funksijon av destillat-
sammensetningen:

Pey(s8) = Pge ~ (WxP), — (wWxP)_ . - (w-kp)Pr - (w:-:P)ety
— (WxP)p, — (WxP},,
der Peg er prisen pd 96 % etanol og

(WwxP), er vekt % x "straffepris" for komponent i,

i = vann, acetaldehyd, i-propancl, etylacetat,
isobutanol og isoamyl alkohol

I denne oppgaven er det valgt 8 bruke prisen pd8 96 % etanol
som referansepris. "Straffeprisen'" for vann blir kun en
fortynningsfaktor. De andre "straffeprisene"” er blitt estimert
ved hjelp av smakstester.
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4. EKSPERIMENTELT

4.1 APPARATUR

4.1.1 Destillasjonsapparat

Apparaturtegning av destillasjonsapparatet er gitt i figur 4.1,
med bilde i figur 4.2. Apparatet er konstruert p& NTH.

i kg@‘hiVéian
Termometer
Destillat
‘(Ol Ohng

Desﬁlla;.:]‘on.s beholder
( koker)

' Q] k’okeP}afc

Figur 4.1: Appaturtegning av destillasjonsapparatet
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Figur 4.2: Bilde av apparat med isoclasijon

Tekniske data
Koker: maksimal effekt = 2 KW
Desillasjonsbeholder: volum = ca, 25 liter

heyde = 48 cm
bredde, topp og bunn = 19 cm

bredde, midten = 31 cm
Kolonne: diameter = 5.3 cm
hayde = 127 cm
tykkelse = 0.3 cm
} materiale: stdl
minimum antall teoretiske trinn = 5

Fyll-legmer: raschig-ringer (2 mm)

Kondensator (kjelespriral): lengde = 38 cm
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4.1.2 Gasskromatograf (GC)

Apparaturbilde av gasskromatografen er gitt i figur 4.3,

ALY
AR AT AN
A

ALY
s \\‘3\‘\ ARASA

Figur 4.3: Gasskromatograf {(fra ChromPack)

Tekniske data

Type : CP 9000

Kolonne : 10 m x 0.53 mm ID
Belegg : PORAPLOT Q
Bazregass : nitrogen

Detektor : FID
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4.2 UTF@RELSE

4.2.1 Fremstilling av fermenteringsprodukter (HB)
Til 100 liter sats ble det brukt (Munkebo 1974):

25 kg sukker (sukrose)

10 pakker bakegijzr (a 50 gram)

40 gram ammoniumfosfat (giernazring)

14 gram magnesiumsulfat (engelsk salt)

1 boks (65 gram) hijortetakssalt (gjernzring)
ca. 86 liter wvann

Denne blandingen ble laget i fire porsjoner,

5> kg sukker ble rert ut i 5 liter lunkent vann, og helt over p3
pPlastdunk. 10 liter lunkent vann ble tilsatt.

Gj=ren ble forbehandlet p& fglgende mite:

1 kg sukker ble blandet ut i 1 liter kokende vann og avkijelt til
37°C. 2.5 pakker (125 gram) gier lest i vann ved 37°C ble tilsatt
sukkerblandingen. Denne blandingen ble satt til henstand i ca. 2
timer, og s& tilsatt dunken sammen med saltene.

Satsen ble s8 tilsatt noen gram margarin (virker skumdrepende),
fer den ble ristet,

Som sikring mot villgj®ring ble det tilsatt 2.5 gram svovel-
pulver.

Penne prosedyren ble ogsd utfert med de tre andre blandingene.

Plastdunkene ble s8 lukket med gjerlds, og satt til henstand en
ukes tid ved stuetemperatur (ca. 20°C ), med risting hver dag.

o

ot
Da stormgjeringen/fermenteringen var overst&tt ble dunkene fyllt
opp med vann til 25 liter, og gjeret ferdig (ca. 14 dager),
indikert ved oppherelse av gassutviklingen.
Da boblingen var tilnarmet avsluttet, var satsen klar til
destillasijon.

Destillasjonsapparatet som ble brukt er skissert i kap.4.1.1.
P& grunn av apparatets kapasitet, og for & unngg "flooding” ble
destillasjonen utfert i 5 batcher (a 20 liter).

20 liter sats ble tilfert destillasjonsbeholderen {(kokeren) ved
hielp av hevert, kolonnen tilkoblet, kjglevannet tilkoblet oqg
platen satt p&.

Koker pluss kolonne ble isolert for & minske energitapet.

Det ble kjert med total refluks i 10 min, Satsen ble destillert
gjennom kolonnen; sakte i begynnelsen og pd slutten for & fX
minske mengden av lette 0g tunge komponenter. Destillatmengden
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ble requlert ved hjelp av kondensatortemperaturen. bestillasijonen
ble avsluttet da temperaturen ikke lenger kunne holdes under
83°C. Fraksjonen med kokepunkt mellom 78 og 83°C ble samlet opp,
09 resten i kokeren ble kastet.

Ferste fraksjon pd 100 ml (lette komponenter) ble utsortert fra
ferste destillasijon.

Tilsvarende ble gjort med de 4 andre satsblandingene, men med
variasjon i destillasjoshastighet og destillasjonstid.

Destillatmengdene fra de 5 forste destillasjonene (totalt 9.5
liter ekskludert de fgrste fraksjonene) ble samlet og fortynnet
med vann til 20 liter (ca 50 % etanol/vann blanding pd
volumbasis).

Denne blandingen ble tilfegrt kokeren, og destillasjonen ble
utfert pd tilsvarende mi3te som ferste destillasjon; men over
lengre tid for & oppnd bedre separasjon.

Det ble tatt ut destillatprever under bi3de ferst og andre
destillasjon, til tetthetsmdlinger og til GC-analyser.
Kondensatortemperaturen ble ogsd avlest under forsgket.

Tetthetsmiling

Ved bestemmelse av vektprosent etanol i destillatpregvene ble det
anvendt pyknometre. Disse pyknometrene ble fgrst kalibrert med
destillert vann ved 20°C. Destillatprevene ble ogsd temperert til
20°C. Tettheten ble bestemt ved utregning, og ved hjelp av
tabellverk (Perry,1984) ble vektprosent etanol funnet.

4.2.2 GC-analyse
Gasshastigheten for hydrogen (30 ml/min), nitrogen (30 ml/min) og
luft (300 ml/min) ble kalibrert som beskrevet i Heftman (1983).

Temperaturprogrammet for analyse av destillatet ble tilpasset
slik at det ble skarp separasjon av komponentene, god
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reproduserbarhet og ikke for stort tidsforbruk.
Falgende temperturprogram ble benyttet:

200°C

130°C %C/min
[

t=0 15 min. 30 min, 40 min.

Detektor og injektortemperaturen ble innstilt pd 250°C.

Under prgvetakingen var injeksjinsvolumet 0.1 pl. Det ble tatt to
paralleller av hver preve.

4.2.3 Estimering av kolonneparametre
um antall teoretiske trinn

En blanding (25 liter) best8ende av 10 % etanol {96%) i vann (p&
vektbasis) ble tilfgrt destillasjonskokeren. Destillasjonen ble
utfert som beskrevet kap.4.2.1. Det ble tatt ut prgver av bunn og
topprodukt.

Etter temperering ble vekt % etanol bestemt.

Kolonne "hold up"

En destillasjonsstrem (produkt fra trinnestimeringen) ble helt
gjennom kolonnen med en hastighet p8 ca. 105 ml/min (tilsvarende
oppkoket). Kolonnes oppholdstid ble milt.
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2. BKSPERIMENTELLE_RESULTATER

S.1 ANALYSEDATA FRA 1. OG 2. DESTILLASJON

Ferste destillasjon ble utfegrt i fem batcher. Figur 5.1 og 5.2
viser henholdsvis destillasjonsforlepet og vekt % etanol i
destillatet (vekt % etanol er en funksjon av tettheten, se
tabell B.1 i bilag 1) som funksjon av tiden, for en av
destillasjonene. Tetthetsm&lingene er beregnet pi etanol-vann
basis. Videre i beregningen antas det at de fem forst
destillasjonene ble utfert likt, med hensyn pid
destillasjonsforlegp og destillasjonstid.
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Figur 5.1: Destillasjonsforlep som funksjon av tiden for
1.destillasjon



Figur 5.2: Vekt % etanol i destillatet som funksijon av tiden
for 1. destillasjon,

Ved andre destillasjon ble produktene fra de fem fgrste
batchene samlet og fortynnet med vann til 20 liter

(ca. 50 % etanol p& volumbasis). Destillasjonsforlegpet og vekt
% etanocl i destillatet som funksjon av tiden er vist
henholdsvis i fiqur 5.3 og 5.4.
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Figur 5.3: Destillasjonsforlgpet som funksjon av tiden for

2.destillasjon
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Figur 5.4: Tettheten av destillatet som funksijon av tiden for

2.destillasjon
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5.2 GC-ANALYSER

Fremgangsmdten for identifisering av fermenteringsproduktene
(komponentene) i destillatet er beskrevet i bilag 4. Mange
flere komponenter har blitt identifisert i etanol-vann
blandinger (Application Note, 1988, Oen, 1982, Rose et al.,
1970 og Sumalainen et al., 1964), men i denne oppgaven er det
bare tatt hensyn til komponentene med sterst mengde (og ikke
komponenter stgrre enn C5 alkoholer). Fglgende komponenter har
blitt identifisert (etter rekkefwlge i retensjonstid):

metanol

acetaldehyd

etanol

l-propanol

etylacetat

2-butanocl

isobutanol (2metyl-ipropanol)
i~-butanol

2—-pentanol

isoamyl alkochol (3metvli-ibutanol)

Tabell B.2 i bilag 2 angir kokepunkt, molvekt og tetthet til
disse komponentene.

For hver av disse komponentene har det blitt bestemt eks-—
perimentelle responsfaktorer (K;) mot en intern standard, som
beskrevet i bilag 4-5. Teoretiske verdier hentet fra Dietz
(1967) er gitt i samme bilag. Ved hjelp av responsfaktorene og
arealene fra GC-utskriftene kan vektprosenten for de enkelte
komponentene i pregvene bestemmmes. Det ble laget en
blandeprgve fra 1.destillasjon (fra alle 5 batchene) og en
blandeprgve fra 2.destillasjon (minus 1.fraksjon}).
Kromatogrammer og GC-utskrifter til disse to blandepre@vene
finnes i bilag 6-9. Vektprosent vann i prevene ble bestemt ved
hjelp av tetthetsmidlinger og tabell B.1 (bilag 1}, da GC’'en
ikke registrerer mengde vann. Tabell 5.1 gir de
eksperimentelle responsfaktorene, samt vektprosenten av de
ulike komponentene i blandeprgvene fra ferste og andre
destillasjon.
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Tabell 5.1: Eksperimentelle responsfaktorer, vekt % av
komponentene i blandeprevene fra 1. og 2.
destillasijon

Eksp. Vekt % i Vekt % i
Komponent respons-— bl.preve bl .preve

faktor 1.dest. 2.dest.
metanol 3.18 g.001 0.001
acetaldehyd 3.47 0.013 0.003
etanol 2.29 85.634 92.386
1-propanocl 1.68 0.107 0.118
etyvlactat 2.41 0.083 0.007
2-butanol 1.47 0.017 0.018 °

O A

isobutanol 1.37 0.047 0.045 I
l1-butanol 1.43 0.015 0.009 }
2-pentanol 1.39 0.002 0.002
iscamyl alk. 1.29 0.081 0.011
vann - 14.000 7.400

I de videre analysene har de tre butanolene blitt sl18tt sammen
til en komponent: isobutanol, og 2-pentanol og iscamyl alkohol
har blitt s18tt sammen til komponenten isoamyl (pd vektbasis).
Dette er fordi simuleringsprogrammet BASIS ikke kan behandle
s8 mange komponenter.

5.4 GC-ANALYSER AV ETANOL-VANN BLANDINGER FRA UKA

I forbindelse med omvisningen pd NTH under UKA 89 ble det
foretatt GC-analyser av etanol-vann blandinger. Publikum hadde
med seqg egne prever fra sine "edle varer"”, og fikk analysert
disse p& tilsvarende mi3te som ovenfor. Det ble benyttet et
annet temperaturprogram for § korte ned tidsforbruket. Noen
typiske prsveresultater av ulik kvalitet, iform av vekt % av

de ulike komponentene (fermenteringsproduktene), er gitt i
bilag 10-11.
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Til sammenlikning er ogsd teknisk sprit (96 % etanol) blitt
analysert pd tilsvarende mite (se bilag 12).

Beregningene av vekt % er gjort ved hijelp av LOTUS {se omtale
i kap.6.1.2)

5.5 ESTIMERING AV KOLONNEPARAMETRE
5.5.1 Minimum antall teoretiske trinn

Minimum antall teoretisk trinn for den eksperimentelle
kolonnen ble beregnet ved hjelp av McCabe Thiele’s grafiske
trinnberegningsmetode med total refluks (R = w),

~ qké?
Miﬁf—ant. teo., trinn %28>

7~

5.5.2 “"Hold up"

Kolonnens "hold up" (H) ble beregnet ved hijelp av
oppholdstiden i kolonnen, og av oppkoket til & vare:

H =172 ml

"Hold up" pr. trinn er definert som h = H/(n + 1), der n er
antall trinn.

ho= 29 ml

Beregninger til kap 5.5 er gitt i bilag 13-15.
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6.1 PROGRAMMMER
6.1.1 Generelt om BASIS

I felge Sundal (1988) viste BASIS seg 8 vare det mest egnede
simuleringsverkteyet for batch destillasjon, utifra
tidsforbruk og godheten ved beskrivelse av systemet. De to
andre simuleringsverktgyene som var til r8dighet var PROCESS
og DBDLP.

BASIS (BAtch Separation Interactiv Simulation) er et
interaktivt pc-program for design og simulering av batch
destillasjon. Programmet modellerer endringene i
sammensetningsdynamikken gjennom kolonnen. Denne modellen for
batch destillasjon best8r av et sett av diffrensiallikninger
for hver komponent.

Integrasjonsmetoden i BASIS er en kombinasjon av en semi-
implisitt trapesmetode ©0g automatisk tilpasning av steglengden
(BASIS, 1988). Denne kombinasijonen skal gi en effektiv og
robust integrasijon.

BASIS bestdr ogs& av en termodynamisk pakke for modellering av
ikke ideelle systemer. Denne pakken inneholder (rigorese)
korrelasjoner for beregning av likevekter og entapier i
blandinger. I tillegg bestdr den termodynamiske pakken av et
komponentbiblotek hvor en kan legge inn nye komponenter n&r
tilskrekkelige data foreligger. I BASIS brukes Viriallikningen
for & bestemme aktivitetskoeffisientene i dampfasen. Den andre
virialkoeffisienten bestemmes ved hjelp av Hayden-0O’Connels
korrelasijon (BAS51IS,1988). NRTL (Non-Random Two Liquid)
likningen benyttes for & beskrive aktivitetskoeffisientene i
ve@skefasen. Denne likningen har tre parametre for hvert
komponentpar i blandingen.

BASIS inneholder ogs3 en metode for kKontroll av destillat-
mengden. I denne metoden blir destillatstregmmen {og dermed
ogsd refluksen) requlert automatisk med en ideell regulator,
for 8 opprettholide temperaturen p& et spesifisert kontroll
trinn. Destillatstrgmmen bli requlert etter felgende likning:

D = K(Tyey ~ Thare) °g (6.1)
D = min(D, D,,,)
der D = destillatstrem (kmol/h)
Dpin = minimum tillatt destillatstrem (kmol/h)
Duax = maksimum tillatt destillatstrem (kmol /h)
Tser = set punkt temperatur (°C)
Tpa1e = mM3lt tempertur p& trinnet (°C)

= kontrollforsterkning (kmol/h-°C)
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Set punkt temperaturen er den hegyeste tillatte temperaturen pd
trinnet,

Ved BASIS-simuleringene (versjon 1.10) ble det oppdaget feil i
den numeriske beregningen av de smi konsentrasijonene, da det
ble dannet mer av disse komponentene under destillasjonen (se
eksempel i bilag 18). Derfor er det gjort korrigeringer i
BASIS-utskriftene (gir mengde, mol og molfraksjon i koker,
kondensator og akkumulator) til utgangskonsentrasjonene for
alle de "sm&" komponentene.

6.1.2 Generelt om LOTUS

LOTUS 123 er et tabell kalkuleringsprogram. Programmet er
inndelt i kolonner, hvor hver plass i kolonnen har sin
adresse. P4 disse adressene kan en legge inn formler for
utregning. Ved utskifting av en tallverdi blir resultatene
oppjustert,

I denne oppgaven er LOTUS 123 brukt til & beregne
Sammensetningen av GC-pregvene, med data fra GC-utskriftene
(areal) og mengde innveid standard (pentan}. Slik kan mengde ,
vekt % , mol og molfraksjon kalkuleres for hver preve (se
eksempeler i bilag 17-18).
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6.2 OVERSIKT OVER BEREGNINGER

6.2.1 Destillatsammensetning for 1. og 2. destillasijon

Ved hjelp av tabell kalkuleringsprogrammet LOTUS, er
sammensetningen (mengde, vekt %, mol og molfraksjon) blitt
kalkulert for blandeprgvene fra forste og andre destillasjon
(i 10 ml preve). Disse LOTUS-utskriftene er gitt i bilag 19-
20. Tabell 6.1 gir molfrasjonene for alle komponentene i disse
blandeprevene.

Tabell 6.1: Molfraksjoner for blandeprgvene

Molfrak. i Molfrak. i
Komponent bl.prave bl.preve

fra 1.dest fra 2.dest
metanol 0.00001 0.00001
acetaldehyd 0.00011 0.00003
etancl 0.70355 0.82873
l-propanol 0.00059 0.00074
etylacetat 0.00035 C.00003
isobutanol 0.00045 0.00040
iscamyl alk. 0.00032 0.00005
vann 0.29459 0.17001

Det er ogs& blitt analysert tre ulike prgver {over tid) fra 1.
destillasjon, for & se hvordan sammensetningen endres over
tid. Disse LOTUS-utskrifteéne er gitt i bilag 19-21.
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6.2.2 Sammensetning av fedeblanding (sats) til 1.destillasjon

Sammensetningen av fedeblandingen (den definerte blandingen i
denne oppgaven), ble beregnet utifra en molbalanse som
beskrevet i bilag 23. Fra molbalansen far en molfraksjonene.
Da molfraksjonen til metanol ble mindre enn 1075, blir denne
komponenten neglisjert i de videre beregningene. Resultatene
er gitt i tabell 6.2 (hentet fra BASIS-utskrifti\i bilag 22).

?(6&L;:K?mhm{\
b tyed VS
o ©4517

Tabell 6.2: Sammensetning av fedeblandingen (satsen)

Komponent Mengde Vekt- Mol Mol

(q) prosent fraksijon
acetaldehyd 0.47 0.002 0.01 0.00001
etanol 1352.34 6.820 29.35 0.02779
l1-propanol 1.27 0.006 0.02 0.00002
etylacetat 0.93 0.005 0.01 0.00001
isobutanol 1.57 0.008 0.02 0.00002
iscamyl alk. 0.93 0.005 0.01 0.00001
vann 18499.09 93.153 1026.87 0.97214
Totalt : 19856.59 100.00 1056.30 1.00000

6.2.3 Sammensetning av fsdeblanding til 2.destillasjon

Destillatprevene fra de fem forste batchene ble samlet og
fortynnet med vann til 20 liter (ca. 50 % etanol p& volum
basgis). Sammmensetningen av denne fedeblandingen ble ogsé
beregnet fra en molbalanse. For beregning se bilag.
Resultatene er gitt i tabell 6.3 (hentet fra bilag 22).
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Tabell 6.3: Sammensetning av fedeblandingen til 2.destillasjon

Komponent Mengde Vekt- Mol Mol-

(g9) | prosent fraksijon
acetaldehyd 0.35 0.002 0.01 G.00001
etanol 6728.08 36.335 146.04 0.18260
1-propanocl 8.65 0.047 0.14 0.00018
etylacetat 0.70 0.004 0.01 0.00001
isobutanol 5.34 0,029 0.07 0.0000%9
isocamyl alk. 0.71 0.004 0.01 0.00001
vann 11773.10 63.580 653.52 0.81710
Totalt : 18516.93 100.00 799.80 1.00000

6.2.4 Oppkok og dampstrem

Maksimal effekt p& oppkoket for den eksperimentelle
apparaturen er 2 KW. Men pd grunn av energitap til omgivelsene
blir effektiv oppkok mindre. Oppkoket Q ble kalkulert fra en
energibalanse for henholdsvis 1. og 2.destillasjon til & vere:

Q,.= 1,59 KW

Q, = 1,31 KW

Oppkoket tilsvarer kolonnens dampsrem V (mol/h). Dampstremmen
for 1. og 2.destillasjon er blitt beregnet til:

¥, = 128.2 mol/h

105.9 mol/h

v,

Beregningen til kap.6.2.4 er gitt i bilag 25-26.
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6.2.5 “"Hold up"
I denne oppgaven er det antatt konstant volum "hold up". Total
kolonne "hold up"” for 1. og 2.destillasjon har blitt estimert
til folgende verdier:
Hy = 165 m]l
Hy,_ = 152 ml
"Hold up" pr. trinn for 1. og 2.destillasjon er beregnet p&
tilsvarende mite som i kap.5.5.2. Resultatene er:
hi.i,,z.l_m.l.
h, = 19 ml

Beregningene til kap.6.2.5 er gitt i bilag 27-28.
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6.2.6 Kostnader og priser til objektfunksjonen

Etanol

Salgsprisen pd 96 % etanol er fastsatt til (Skogestad):

.Egs = 200 kr/1 = 250 krs/ka

R3materialer

Innkigpsprisen for sukker og gjzr er felgende (TAPIR sept.89):

Pou—=12,70 kr/kg

Eg = 1.30 kKr/pk (50 gram)

Operatgrkostnader

Antar at operatsren er student og at han studerer ndr han ikke
jobber. Timeprisen (skattefritt) ved jobbing er ansl&tt til 50
kr/h. Mens timeprisen ved oppfelging er ansldtt til 25 kr/h
(tilsvarer 10 min pr. drifts time til 50 kr/h og 50 min pr.
drifts time til 20 kr/h). Ved bruk av “Set Distillate
Controller” behpves ikke oppfglging, og da blir timeprisen 20
kr/h (Skogestad).

Eopi drift = 50 krsh
Eup.oppfalging = 27 kr/h
Eop,"S.D.C." = 20 kr/h

Energikostnader

Forutsetter: maksimal effekt = 2 KW
Energipris : 50 gre/KWh (Nesse 1989)

Dette gir energikostnaden:

Pep=1 kr/h
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Avskrivning

Avskrivningen er beregnet over 10 &r med 10 % rente. Antar at
investeringskostnaden for et destillasjons (hjemmebrennings)
apparat er 3000 kr (Skogestad), og at apparatet benyttes to
ganger pr. &r = 100 h. Avskrivningen blir da:

Py = 300 kr/100 h = 3 Kr/h

Risikotilleqg

En m& ta hensyn til risikotillegget p& grunn av eksplosjons—
faren. I denne oppgaven defineres risikotilegget som kostnad
pPr. hus x sannsynlighet for eksplosijon (Skogestad). Hvis en
antar at et hus har en verdi p& 1 mill. kr, og at
sannsynligheten for eksplosjon vil skje etter ti &r {(=80000 h)
med kontinuerlig destillasjon, blir risikotilegget:

B.; = 10%/80000 kr/h =_12.50 kr/h

"Straffepriser™ til objektfunksjonen

Disse prisene har blitt introdusert for 3 kunne estimere
salgsprisen p8 destillatet som funksjon av sammensetningen,
med 86 % etanol som referansepris. “Straffeprisen” for vann
blir kun en fortynningsfaktor. "Straffeprisene” for de andre
komponentene har blitt estimert ved hjelp av smakstesting som
forklart i bilag 29, og har fitt felgende verdier:

Pac = 86459 krskg = OA kifma ' NN
Ppr = 8513 . ¢ ™ Vi Uk w:m \ ?
Peyy, = 17906 . ok dopvie A Sk

P,, = 7339 .

P,y = 8897 .
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6.2.7 Tidsforbruk

Pr. 100 liter sats er feolgende faste tidsforbruk fastsatt:

Innkjsp av r&materialer:

Tillaging av sats

Oppfglging av sats:10 min pr. dag i 14 dager =
Starting av destillasjon:

Oppfelging under destillasijon:

Avslutning av destillasjon:

Rengjgring av utstyr:

W

O N O
AT

riftstime

<
w o
PPN

h/

OWRn-JNnwom

Totalt: 10.83 h + 0.17 h/driftstime

Setter det faste tidsforbruket lik t, = 10.83 h, som blir likt
for alle simuleringstilfellene. Operatesrkostnad er her 50 kr/h
(se kap.6.2.7).

Det variable tidsforbruket blir da:

t, = total destillasjonstid - 2 * 3 h = tot. dest.tid - 6 h,
med tilherende operaterkostnad pd 25 kr/h (se kap.6.2.7)
Totalt tidsforbruk blir da:

tior = ty + t, = 10.83 h + (tot. dest. tid - 6 h)
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Z. BEREGNINGSRESULTATER

7.1 SIMULERING AV EKSPERIMENTELT

Til simuleringen er verkteyet BASIS blitt benyttet (se omtale
i kap.6.1.1). B8de 1. og 2. destillasjon har blitt simulert
med utgangspunkt i de eksperimentelle verdiene.

Parametre:

Fedesammensetningene er gitt i henholdsvis tabell 6.2 og 6.3 i
kap.6.2,

1056.30 mol
799.80 mol

Totale batch mengder: Fy
Fa

NRTL-parametrene: Verdier er hentet fra Ghemling et al. (1977)
og er gitt i bilag. Det er bare tatt hensyn
til interaksjonen mot vann og etanol, da
interaksjonen mellom de andre komponentene
er av mindre betydning (data mangler).

Total refluks : 10 min.
Antall teoretisk trinn : 7 (tilpasset BASIS ved hijelp av
destillatstrem og destillasjonstid)

128.2 mol/h
105.9 mol/h

Dampstrem: Vv,
vy

i

Destillatstrem: Forlgpene er gitt som funksjon av tiden i
henholdsvis figur 5.1 og 5.3 i kap.5.2.1/2.
Dermed er ogsd refluksen gitt, siden V er
konstant.

"Hold up" pr. trinn: h, = 21 ml (fra kap.6.2.5)
h, 19 ml

Total destillasjonstid: t, = 5%x5.63 h (inkludert oppvarming)
t, = 13,05 h .

teoy = 21.20 h

Resultatene fra simuleringene (etter korrigering) er gitt i
henholdsvis tabell 7.1 og 7.2,
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Tabell 7.1 : Simuleringsresultater fra l.destillasjon

Komponent Mengde Vekt- Mol Mol-

(g) prosent fraksjon
acetaldehvyd 0,22 0.015 0.01 0.00013
etanol 1265.70 85.373 27.46 0.69864
i-propanol 1.27 0.086 0.02 0.00054
etvlacetat 0.93 0.063 0.01 0.00027
isobutanol 1.57 0.106 0.02 0.00054
isocamyl alk. 0.93 0.063 0.01 0.00027
vann 211.93 14,295 11.77 0.29960
Totalt : 1482 .55 100.000 39.30 1.00000

Tabell 7.2 : Simuleringsresultater fra 2.destillasjon

Komponent Mengde Vekt- Mol Mol-

(g) prosent fraksjon
acetaldehyd 0.04 0.001 0.001 0.00001
etancl 6335.,52 91.501 137.43 0.81077
l-propanol 8.56 0.124 0.14 0.00084
etylacetat 0.70 0.010 0.01 0.00005
isobutanol 5.28 0.076 0.07 0.00042
iscamyl alk. 0.70 0.010 0.01 0.00005
vann 573.22 8.279 31.85 0.18788
Totalt : 6923.98 160.000 169.511 1.00000

5&“\11\4&&\&(51\ VN(} S 3§
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7.2 SIMULERINGSRESULTATER

Det ble sett p& fire simuleringstilfeller til objekt-
funksjonen. Ved l.destillasjon ble de fgrste ca. 100 ml
utsortert og ved 2.destillasjon ca. 400 ml (Mejdell). Input-
verdiene til 2.destillasjon er nd hentet fra BASIS-utskriftene
{(1.destillasjon).

1)

2)

3)

4)

Simulering pd grunnlag eksperimentelle verdier.
Destillasjonsforlepene er som i kap 7.1,

Simulering med hensyn p8 refluks:
Heyere refluksforhold i 1. og til dels i 2.destillasjon,
dvs., kortere destillasjonstid. (Forlgpene er vist i bilag).

Simulering med hensyn p& antall trinn:
Som tilfelle 1), men med 14 trinn,

Simulering med hensyn p& "Set Distillat Controller:
Destillatmengden reguleres ved hjelp av temperaturen (som
beskrevet i kap. 6.1.1) med felgende verdier:

oo

nax = V/2 {mol/h)
min 0 "
set, 1¢r = 79°C
set.éfr = 83°C

A Hle]

Konstante parametre

Fzlgende konstante parametre er gitt i kap.7.1:
Fgdesammensetning for l.destillajon

Total batch mengde for fedeblandingen
Dampstregmmer

Totale "hold up™

Total refluks

Variable parametre

Disse verdiene er gitt i tabell 7.3.
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Tabell 7.3: Parameterliste for simuleringstilfellene

=g

Simuleringstilfelle
N :

el .
Parameter ﬁﬁ 2 3 4
Ant .trinn 7 7 14 7
Batch mengde 18.51 18.73 18.46 18.47
2.dest(kg/mol) 813.18 854.83 810.50 814.17
Dest.tid 5 % 5 % 5 % 5 %
l.dest (h) 5.63 3.30 5.63 5.05
Dest.tid

2.dest. (h) 13.05 11.05 13.05 12.56
Tot.

dest.tid (h) 41.20 27.55 41 .20 37.81

BASIS-resultater

Batch mengder og destillat mengder fra 1. og 2.destillasjon
for de 4 tilfellene er gitt i tabell B.6-B.9 i bilag 31-32

Total mengde destillat (det endelige produkt), pluss
vektprosent av alle komponentene er beregnet fra disse
tabulerte verdiene, og resultatene er gitt i tabell 7.4,
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Tabell 7.4: Total mengde destillat og vekt % av alle
komponentene for de 4 simuleringstilfellene

Simuleringstilfelle
1 2 3 4

Mengde (kqg)

destillat 6.744 6.222 6.743 6.574
| vekt %

etanol 88.903 82.569 88.934 90.736

Vekt %

vann 10.747 17.052 10.716 8.904

Vekt %

acetaldehyd 0.002 0.001 0.002 0.002

Vekt %

l1-propancl 0.094 0.102 0.094 0.097

Vekt %

et—-acetat 0.069 0.075 0.069 0.071

Vekt %

isobutano) 0.116 0.126 0.116 0,119

Vekt %

isocamyl 0.069 0.075 0.069 0.071

7.3 OPTIMALISERINGSRESULTATER

Til den skonomiske optimalseringen ble objektfunksjonen i
kap.3.7 benyttet. Det ble sett pd8 de 4 simuleringstilfellene
som beskrevet ovenfor, der simuleringsresultatene ogsi er
gitt. Optimaliseringsresultatene falger i tabell 7.5,
Beregningene er vist i bilag 33.
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Tabell 7.5: Optimalisernigresultater for de fire
simuleringstilfellene (pr. 100 liter sats)

Simuleringstilfelle

1 2 3 4
Pp(ss) (kr/kg) 195 171 195 199
t, (h) 35.2 21.55 35.2 31.83
P (kr) - 1196 - 881 - 1196 - 910
Tilsveurer Conlr e Thmp.
. s ~20 .
Elsp Jont brivn vig
Eksperimentelt
Ved & anvende de eksperimentelle resultatene fra
destillasjonen ©g GC-analysene, blir resultatene fra
objektfunksjonen som gitt nedenfor i tabell 7.6.
Tabell 7.6: Eksperimentelle verdier til objektfunksjonen

(pr. 100 liter sats)

Eksperimen-
telt
D (kqg) 6.981 Wy .\63Ek{
Pp(ss) (kr/kg) 220 Sdapgrs
t, (h) 31.55 Arkal) vl
P (kr) - 830
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8. DISKUSJION

8.1 Eksperimentelle resultater

Bakgrunnen for de eksperimentelle resultatene 0g beregningene
fra destillasjonen og GC-analysene var & innhente data til
simuleringene.

Alle beregninger fra destillasjonen bygger pd tetthetsmdlinger
(som igjen er en funksjon av vekt % etancl, se tabell B.1 i
bilag 1) av destillatet. Disse mdlingene tar kun hensyn til
etanol og vann, og ikke de andre komponentene (systematisk
feil). Men i fe@lge tabell B.2 i bilag 2 avviker ikke tettheten
for de andre fementeringsproduktene (utenom etylacetat) mye
fra etanol. S& antagelsen om at vekt % etanol tilsvarer vekt
alkoholer + acetaldehyd + etvlacetat burde holde bra.
Reproduserbarheten pa tetthetsm&lingene er dessuten akseptabel
(se bilag 35).

o,
o

Findmum antall teoretiske trinn ble estimert ved grafisk
trinnberegning. Usikkerheten er her ansl&tt til + 1 trinn.

De estimerte verdiene av kolonne "hoild up'" tilsvarer 5-6 % av
det totale kolonnevolum, I felge Rose (1985) er en generell
regel at "hold up" i kolonner tilsvarer 5-10 % av kolonne
volumet for pakkede kolonner. Da de eksperimentelle
resultatene ligger innenfor disse grensene, skulle estimatene
vere tilfredstillende.

Pa det var vanskelig 8 finne sammensetninger pd typiske
gi®ringsprodukter i litteraturen, ble destillatene analysert
pé gasskromatografi (GC), for beregning av destillat-
sammensetningen. Den sterst ulempen med GC~analysene var at
det var tidkrevende, (pluss at det var noen teknsike problemer
underveis). Dette gjaldt ved kalibreing, utarbeidelsen av
temperaturprogrammet (for & oppnd bra separasjon og
reproduserbare retensjonstider) og ved bestemmelsen av
responsfaktorene. Tabell B.4 i bilag 5 sammenlikner
eksperimentelle og teoretiske responsfaktorer, og disse ligger
i noenlunde samme sterrelsesorden. K-verdiene kan derfor sies
4 vare akseptable.

Neyaktigheten av GC-analysene er avhengig av neyaktigheten av
pregve og standard konsentrasjoner, og av reproduserbar
teknikk, kromatogram og databehandlingssytem. Bilag 36 viser
at reproduserbarheten p& GC-analysene er brukbar,
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8.2 Simulering med BASIS

De eksperimentelle resultatene og beregningene (fede-
blandinger, batch mengder, antall teoretiske trinn, "hold up'",
total refluks, dampstrem, destillasjonsforlgp og
destillasjonstid) ble tilpasset simuleringsverktgyet BASIS,

Det ble tatt utgangspunkt i & oppnd samme sammensetning i
akkumulator (BASIS) ved destillasjosslutt, som i
blandeprevene. Overensstemmelsen med etanol og vann er
tilfredstillende. Men sammensetningen av de andre
fermenteringsproduktene er ikke sammenliknbar, da BASIS
(versjon 1.10) danner mer av disse produktene underveis (feil
i den numeriske beregningen = global feil). Dette skyldes
trolig at integrasjonstoleransen 0g integrasjonsstegene er for
store, og at desimal-nesyaktigheten er for ddrlig. Selv om de
smd konsentrasjons-verdiene ble oppskalert med en faktor pd
ti, ble det fortsatt feil i beregningene. Den nye versjonen
(1.31) av BASIS skal vare bedre p& disse omridene.

Det kan derfor vare vanskelig & vurdere disse resultatene, da
det er mengden av disse smi komponentene som har sterst
innflytelse p& kvaliteten av destillatet, og dermed ogs&
salgsprisen.

Konsentrasjonen av de smd komponentene i akkumulator ved
destillasjonslutt ble derfor korrigert til start-
konsentrasjonene. Ved & sammenlikne molfraksjoner
eksperimentelt og fra BASIS (se tabell 6.1 i kap.6.2.1 og
tabell 7.1 og 7.2 i kap.7.1), ser en at molfraksjonene ligger
i samme stgrrelsesorden. I preven fra 1.destillasjon ligger
konsentrasjonene noe hoyere for de eksperimentelle verdiene.
Det kommer av at denne preven er en oppsamlingspreve fra alle
batchene fra 1.destillasjon med alle fraksjonene tilstede. I
2.destillasjon er de eksperimentelle verdiene bedre enn de fra
BASIS. Men ved sammenlikning av verdiene fra simulerings-
tilfelle 1) (se tabell 7.4 i kap.7.2), der simulerings-
resultatene fra l.destillasjon er grunnlaget for input-
verdiene til 2.destillasjon, ser en at avviket pé&
sammensetningen er stegrre. Dette gjelder ogsd destillatmengden
(utbytte), som er mindre ved simuleringen. Dette kan skyldes
at det er vanskeliqg & £f8& med alt over topp under
destillasjonen, uten &8 f& med for mye vann. I disse tilfellene
er de eksperimentelle resultatene mer til & stole p&.

Ved simuleringen blir noe isobutanol liggende igjen i kokeren,

da denne komponenten "liker" seg sammen med vann i motseting

til de andre komponentene.

I folge BASIS er etylacetat (kokepunkt 77.1°C) vanskelig
separere av,

Ved tilpasning av sammensetingen, ble destillasjonstiden litt
lengre enn eksperimentel og antall teoretiske trinn ble 7.
Eksperimentelt ble antall teoretiske trinn estimert

til 5.
2

Fl
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Hvis BASIS beregnet riktig, kunne en ha utfert mange
interessante simuleringer med variasjon i fsgende parametre:
fedesammensetning, refluks, oppkok, destillasjonstid, antall
teoretiske trinn og “hold up".

8.3 Objektfunksjonen

De parametrene som er mest usikre i objektfunksijonen er
"straffeprisene” for de andre fermenteringsproduktene, Disse
prisene burde ha blitt sammenliknet med verdier i1 litteraturen
{for eksempel data over smaksstoffer). "Straffeprisene" er
avgjerende for salgsprisen p& destillatet, og dermed ogs&
inntekten.

Av de andre kostnadene er det operatgrkostnadene som er av
sterst betydning. Men det vil vare vanskelig & f3 en student
til & jobbe for mindre enn 50 kr/h (skattefritt).

Energikostnadene og avskrivningen har mindre innflytelse.
Risikotilegget kan muligens neglisjeres.

N&r det gjelder tidsforbruket kan det faste tidsforbruket (t;)
effektiviseres noe.

8.4 Optimaliseringsresultater

Hvis en antar at BASIS beregner korrekt (etter korrigering),
vil det vere mest optimalt & destillere med liten refluks i
l.destillasjon og noe hsyere i 2.destillasjon. Dette stemmer
bra med etablerte tommelfingerregler. Selv om utbyttet blir
mindre ved denne mdten, vil en spare tid. Tidsforbruket blir
nemlig den dominerende parameteren i objektfunksjonen. NAr
destillasjonen skal avsiuttes blir et optimalt spersmdl, da
det er om & gjere & £8 med mest mulig etanol og minst mulig
vann. I alle tilfeller vil det lgnne seg & operere med lav
destillasjons~hastighet i begynnelsen og p& slutten av
destillasjonen, for & minske mengden av biprodukter.

Videre er det minimal forskjell pd resultatene ved
destillasjon med 7 og 14 trinn. Men i felge teorien skal 14
trinn gi bedre separasjon enn 7 trinn.

Bruk av "Set Distillate Controller" er mer optimalt enn
manuell destillasjon, da en ikke trenger operatgr til
oppfelging under destillasjon. En slik regulator er ikke
installert p& det eksperimentelle apparatet, s8 dette md
eventuelt ombygges. Det vil bli et skonomisk spgrsmil om en
slik ombygging vil lgnne seq.
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Igjen vil det bli mere korrekt & benytte de eksperimentelle
verdiene til objektfunksjonen. Destillasjonsmengden og
salgsprisen blir da hevere (se tabell 7.6 i kap.7.3).

I felge Sundal (1988) er det mest optimalt & destillere
l.fraksjon manuelt, med total refluksstrategi og dumping av
reflukstanken, og deretter vanlig destillasjon. Dette blir en
alternativ mdte til & f& bort lette komponenter.

Macchietto et al.(1989) hevder at det er mest optimalt &
resirkulere de intermedizre produktene ("off-cuts"), og blande
de med ny fede til neste batch. Dette vil lette separasjonen
og kreve mindre destillasjonstid, da en kan kutte ut
2.destillasjon.

Som en ser fra tabell 7.5 i kap.7.3 blir profitten negativ,
Det vil altsd ikke lonne seg & drive etanolproduksjon for salg
med det eksperimentelle apparatet som er benyttet i denne
oppgaven, pd grunn av operatgrkostnadene. Men til hobbybruk
vil det lenne segq.

Selv om risikotilegget neglisjeres blir profitten fortsatt
negativwv.

Effektivisering av det fastsatte tidsforbruket vil redusere
kostnadene, men det blir ikke nok til at produksjonen kan g8
med positiv profitt,

Hvis en derimot hadde tatt utgangspunkt i Vinmonopolets priser
(ca. 400 kr/1 = 500 kr/kg for 96 % etanol), ville produksjonen
gitt positiv profitt.

Ved anskaffelse av apparat med sterre kapasitet eller ved
operering med for eksempel to apparater samtidig, vil en f&
heyere utbytte over like lang tid, slik at produksjonen vil
legnne segq.

Innkjep av ramaterialer i stegrre kvanta vil bli mindre
kostbart, og vil gi sterre profitt.

8.5 Forslag til videre arbeid

Anskaffe en ny og bedre versjon av BASIS (1.31) eller et annet
simuleringsprogram som for eksempel Batch Frac. i ASPEN.

Utfere simuleringer med utgangspunkt i de eksperimentelle
resultatene i denne oppgaven, men med variasijon i felgende
optimaliseringsparametre: refluksforhold, total
destillasjonstid, oppkok, antall teoretiske trinn og "hold
upii

Forbedre parametrene i objektfunksjonen.

Ufere nye og flere optimaliseringer.
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9. KONKLUSJON

Versijon 1.10 av BASIS er ikke egnet til simulering av
etanol-vann blandinger.

Tidsforbruket er den dominerende parameteren i
objektfunksijonen.

Det vil vare mest optimalt & destillere med forholdsvis
lavt refluksforhold i l.destillasjon, og litt heyere i
2.destillasjon. Det lgnner seqg ogsd & operere med lav
destillasjonshastighet i begynnelsen og slutten av
destillasjonen, for & minske mengden av biprodukter.

Etanolproduksjonen vil ikke lgnne seg med det apparaturen og
de kostnadene som er benyttet i denne oppgaven.

Ved & ta utgangspunkt i polpriser eller bruke apparatur med
sterre kapasitet, vil anlegget lsnne seq.

Trondheim, 20.12.89
\SSCAJ::EE;OukJQQih

S5iri Bakke
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Bilag 2
FYSIKALSKE DATA

Tabell B.2: Kokepunkt, molvekt og tetthet for de ulike
komponentene. Dataene er hentet fra Dean (1985)

Komponent Kokepunkt Molvekt i Tetthet
| (°0) (mol/g) | (g/mil)
I L L 1
metanol 64.7 32.0 0.7914
acetaldehyd 20.2 44 .1 0.7834
etanol 78.3 46.1 0.7894
i-propanol 97.2 60.1 0.8037 |
etyvlacetat 77.1 88.4 0.9006
2-butanol 99.5 74.1 0.8080
isobutanol 107.9 74.1 0.8016
i-butanol 117.7 74.1 0.8098
Z2—-pentanol 118.9 88.2 0.8103
isocamyl alk, 132.0 88.2 0.8129
vann ico.0 18.0 I 1.0000
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Tabell B.3: Gy,, G,y, a,, NRTL binzre interaksjonsparametre
(cal/mol), med gasskonstant R = 1.9871 cal/mol-K

Compornent #1 == Water
. e i .
Compornent #2 GLz2 |' 21 ! alz. |
1| Ethanol 1341°.319 -122.088 0.301
2| Acetaldehyde 768 . 555 -172.118 0.301
3! n—Fropyl alcaohol 13174746 ~46.841 0.287
41 Ethyl acetate 1828 . 455 479 .724 0.497
51 Isobutyl alcohol G885, 225 982.474 0.270
4| Ispvamyl alcohol 2538 .917 449,034 0.435
Component #1 ==> Ethanol
Component #2 G112 |E GZ1 [ ' 1?2 ll
S i
1l Acetaldehyde 4428 .589 -459, 287 0.212
2} n=Fropyl alcoho] 377,484 -309.0048 0.305
31 Ethyl acetate 387 .735 ~1100,399 0.304
4] Isobutyl alcohol ~2.559 56,239 0.301
51 Isoamyl alecohal 383 544 223,215 0.299
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BEREGNINGER OG DATA FOR KAP.S5

Beregning av GC-analyser

For identifikasjon av komponentene i destillatet ble det
injisert standarder (rene kjemikalier, 1 % standard i sprit fra
2.destillasjon, pd vektbasis) for & finne de ulike
retensjonstidene til standardene(komponentene). Disse
retensjonstidene ble sammenliknet med retensijonstidene fra
blandeprevene, for & kunne identifisere komponentene. Deretter
ble det kjert koinjeksjoner ( preve + standard) for 8 kontrollere
retensjonstidene. Kromatogrammer og GC-utskrifter for
blandepregvene er gitt i bilag 6-9.

Kvantitative bestemmelser ble utfert ved hijelp av responsfaktorer
©g arealbetraktninger (som beskrevet i kap.3.4.5).
Responsfaktorene ble mdlt eksperimentelt mot en intern standard,
pentan, for de ulike komponentene. En kjent mengde standard (g;)
©g pentan (g,) ble blandet (ca. 1 % pentan-lesning) og injisert.
Responsfaktorene, K;, er konstante for hver komponent i, og ble
beregnet ved hjelp av fglgende formel:

e K,k (B.1)

der A; og A, er arealene for henholsvis standard og pentan,
hentet fra GC-utskriftene. Teoretiske responsfaktorer (detektor
korreksjonsfaktorer) hentet fra Dietz (1967) er gitt sammen med
de eksperimentelle verdiene i tabell B.4.

Ved bestemmelse av mengde g; i destillatprevene ble prevene
injisert med en kjent mengde pentan (ca. 1 % lgsning pé
vektbasis), og beregnet ved hjelp av likning (B.1):
A;
g5 = Ky * e x g,
Ap

Vektprosenten ble beregnet fra likning (3.15}:

Vekt % 1 = * 100 % (3.15)
Z(A % K)
3
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Tabell B.4 : Eksperimentelle responsfaktorene sammenliknet med
teoretiske verdier hentet fra Dietz (1967). De
teoretiske verdiene er gitt som k; = 1/K;, der K,
er de eksperimentelle verdiene.

Eksp. I Invers ' Teoretisk
Komponent respons- av eksp. respons-
faktor resp.-fakt.|| faktor
metanol 3.18 0.29 -
acetaldehvyd 3.47 0.31 0.23
etanol 2.29 0.44 0.46
{i 1-propanol 1.68 0.59 0.60
etylactat 2.41 0.42 0.38
2-butanol 1.47 © 0.68  0.63
isobutanol 1.37 - 0.73 0.68
i-butanol 1.43 0.70 0.66
2-pentanol 1.39 0.72 0.71
isoamyl alk. 1.29 0.77 0.71




Bilag 6

d——

N even e Wme e 2]

L I at i ettt St L W B LT R TR PP

- 'I*

Vewerwad- 7 Mm

£ %
m “
; i
‘ m
; s
.w % " Iu
[e1R gy ﬁwf“ —
[ :
M P
: e e
: o e
; s i .
| jeremaes) e— . b
w e A =
Foroe (5o - _
i !
Mn
lnn]“h\llﬂh‘u.‘.hﬂh
] 1
7 210 S K e W e
w ereag -
- ——
YOI TP e oy (PYBt T M {
SN R N SN NN S W N .

r “‘QNM1W£EVGEL'—-‘L
i 1

preve fra it.destillasjon, der x-aksen er

—aksen i arealprosent.

Kromatogram for blande

gitt i tid (min) og y



Bilag 7

: “!._‘.. - - RS :_‘_:“‘I‘: . I:‘(aw)
o AR LA bt I\.Q;i—andi
N P CLoren ﬁu&q(&z%"(
Sy et —— i
: - Grl e ct e BAawol 7
o K R i Prmkan
v e b TN R L \-pt‘UPa\dd\
RS e 110 S| acetRl
A Lot Lo pewadanl .

N T L S TR IR A rSObLL'\”a.\AU!

1 B o S RS R R [—bu&!‘é‘«dt

T, i ] T coo

s IR - »FUj2q°¢n+andL

141 Len e, A TR I T S

i oy HE Lo I R r&oavu.di a_‘,tt’.f)l‘ld]
iy s Coa e

3E : o BRINRETS

i

"o . .
PR I RPN
P
A . b ' 1
i
(SRR PR i L. LR
[ T t . L
%, - : . i
'
i Y 1
[ BT ;

GC~utskrift med retensjonstider og areal for de

: ulike
komponentene i blandeprgven fra l.destillasjon.



Bilag 8

P R T ALY P A R T e )

m
N\eENTe Ve o N

Nereawad.o o

bt

K ot
T Lo e L

MR FNG~] i
4
&
f
]
ra

l!!ul

N MR FG0 ) nnlq.lllp“l?lflré
199® 49— 7 e
¥2358)H3 « &

/

S ‘m“‘lﬁﬂﬂfﬁ‘“ m

JOS@An&&.I~ JLL%&M
&Y ie XY W MG S5 )
o242
TN TERIRY Yy e—— imw
S S R T S T
Y

jon, der x-aksen er

preve fra 2.destillas
—aksen i arealprosent.

Kromatogram for blande
gitt i tid (min) og y



Bilag 9

b REAtS It PRTR E © g s
A SO Gy L geLss
T v SORETSTEE i, 0 e tavol
W RARSIRIEY ixgﬁﬂiﬂﬁkﬂahﬂlhad

o . I ., VoaAT Eﬁy\_o\

- e 4 Reactawm

) - . S i [-—-P ropauoe
&y

' LT edmlacedtat
i At i LRI UMY T-bucttuol
1 R B Tratroid, STt sobutamoel
weiy EH LN B ) Lad l=budanel
. TR ' S Z-"Flwl-éuoi .
N O AR L Tao avgh allcld

o i IS TN N R SM%
1iu | 5: AT o ;
.
57 i
T T
’ £
vy b -
g !
wE [ .
Hanal,
Fy

AhHE0T .

TERLESO0.

GC-utskrift med retensjonstider og areal for de ulike
komponentene i blandeprove fra 2.destillasjon.



Praveresultater fra GC-analyser under UKA

Resultatene er beregnet ved hjelp av LOTUS.

Vekt Pentan:

Pentan
Metanol
Acetaldehyd
Etanol
1-Propanol
Etylacetat
2-Butanol
Isobutanol
1-Butanol
Z—Pentanol
Isoamylalkohol
Vann

Preve 1:

Velkt Pentan:
Pentan
Metanol
Acetaldehyd
Etanol
1-Propanol
Etylacetat
2-Butanol
Igsobutanol
i-Butanol
2-~Pantanol
Izoamylalkohol
Vann

Prgve 2: "Moholt spesial"

0.178
Areal
15299690.0

22277.0
12490.0
343867300.0
160347.0
164385 .0
46332.0
158276.0
34472 .0
2641 .0
27369.0

K-Faktor

e W

= e e b R e B

Masse Alkoholcor

Masse Vann

0.106

Areal
3756844
18532.
LEeEZ24 .
121298700.
302628,
10339,
32209 .1
111448
29582 .
5353.
92387,

K-=Falt or

LE]

[CS TN

o

— S b e a

Masse Alkoholer

Masse Vann

.18
.47
.29
.63
41
N
.37
.43
.29
.29

.18
A7
29
.68
.41
.47
L7
.43
.39
.29

. Fortynnet til 4o

Masgoe

-

%

0.00N0824
0.000504
9.161440
0.001961
0.004609

0.003889

D.000453

9.173681
0.382237
9.565917

0.001663
0D.000649
7.837442
0.014345
0.000706

a.006837

0.003573°

7.865215

11.797822
19.663037

etanol

o

Bilag 10

Vektprosent

.00862
.00%528
.87190
.02052
.04823

W
COWLo o

0.04069

0.00475
4.00000
100.00

Etanol-vann blanding som er destillert 4 ganger

Vektprosent

0.00846
0.00330
39.85876
0.07295
0.00359

0.03477

0.01817

60.00000
100.00
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Vekt Pentan: 0,050
Areal K--Faltor Masse Vektprocsent
Pentan 18926540, 0 )
Metanaol 26150 3.18 0.000029 0.0004%
Acetaldehyd 113320.0 3.47 0.001371 0.02105
Etanol 681108200 .0 2.29 %.439066 B83.49666
1-Propanol 2903725.0 1.68 0,017011 0.26115
Etylacetat 373330.0 2.41 0.003137 0.04816
2~Butanol 1680503.0 1.47
Isobutanol 2016302 .0 1,37
1-Butanol 224266 .0 1.43 0,011613 0.17827
2—-Pentano] 36013.0 1.39
Igoamylalkohol 1326239.0 1.29 0.006141 0.09427
Vann 15.90000
100,00
Masame Alkoholer 5.478368
Masse Vann i.03%744
rn,514111

Preve 3: Utgangspunktet for estimeringen av "straffepriser"
F7 sk Wedds ”wann&afagn$“

Typisk dirlig "trender- sprit"

Velkt Pentan: 0.127
Areal K-Faktor Masae Vektprosent
Pentan 3jzats6.0
Metanol 28978.0 3.18 0.035663 0.010048
Acetaldehyd 158262.0 3.47 0.212535% 0.05994
Etanol 343695800.0 2.29  304.602230 85.90063
1~Propanol 17914630.,0 1.68 11.647709 3.28476
Etylacetat 1493947.0 240 1.393399 0,3929%
2-Butanol 1197673 .0 1.47
Isobutanol 1596019.0 b 37
1-Butanol 162077.0 1.4n 1.6172793 0.45609
2—-Pentanol] 128049 .0 T,
Isoamylalkohol 540898 .0 1.4 0.2338924 0.09558
Vann 9.80000
100.00
Masse Alknholer 31%.847738
Masse Vann 34.750641
3%4.598379
Prave 4:



£y

Velkt Pentarn:
Pentan
Metanol
Acetaldehyd
BEtanol
1-Propanol
Etylacetat
2~Butanol
Isobutancl
1-Butanol

" 2-Pentanol
Isvamylalkohol

Vann

3.
3.47
.29
L B8
.41
A7
.37
A3
.39

0.063
Areal K~Faktaoy

34786910.0

2277.0
283443 .0 3
794179100.0 2
4786910.0 1
44637.0 P
84Q70.0 1
270285.0 1
34394.0 1
4449 0 1
46001.0 1

Masse Alkoholer

Magcoe

Prgve 5: Teknisk sprit (96 %

Vann

etanol)

18

.29

0.000013
0.000178
3.293659
0.0145%64
0.000195

0.000983

0.000119

3.309712
0.13790%
3.447616

Bilag 12

Vektprosent

0.00038
0.00517
95.53439
0.42245
0.00565

0.02853

6.00344
4.00000

100.00
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Estimering av minimum antall teoretiske trinn

Estimering av minimum antall teoretiske trinn ble beregnet ved
hjelp av McCabe Thiele’s grafiske trinnberegningsmetode med total
refluks (R = =), som beskrevet i Lvdersen (1983),

Ved hijelp av tetthetsm8linger av bunn ¢g topprodukt ble
vektprosent etanol bestemt fra tabellverk {Perry 1984),
bilag. Molfraksjon etanol ble s& bestemt fra likning (B.2):

vekt% et/M.[et]
Xop = (B.2)
vekt% et/M.[et] + vekt % v/M.[v]

der molvektene: M [et]
M. [v]

I

46.1 g/mol (Dean, 1985)
18.0 g/mol n

Resultatene fglger tabell B.5.

Tabell B.5: Vekt % og molfraksjon av etanol i topp og

bunnprodukt

Preve Tetthet Vekt % Molfraksjon
(g/ml) etanol etanol

Topp 0.81577 90.85 0.794

Bunn 0.9%8200 9.90 0.041

Den grafiske trinnbestemmelsen er gjort i bilag 14, der data til
likevektskurven er hentet fra Ghemling & Onken (1977). Ved total
refluks har driftslinjen en helning pd 45° (y = x), {Lydersen
1983).
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bestemmelse av minimum antall

ke trinn ved total refluks {McCabe Th

teoretis
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Figur B.1i: Grafisk trinn
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"Hold up"
Kolonnens "hold up" (H) (antar konstant volum "hold up") er blitt
beregnet utifra kolonnens oppholdstid og dampstrem (V). Denne
sammenhengen er gitt ved likning (B.3) (Skogestad):

T = H/V (B.3)

der T er oppholdstiden (s).
Destillatmengde (produkt fra trinnestimeringen) med hastighe? pa
ca. 105 ml/min (tilsvarer et oppkok pd ca.1.5 KW, for utregning,
se tilsvarende beregning i bilag 27) ble helt gjennom ko%onne og
oppholdstiden ble milt som en ferst ordens respons funksjon

(Skogestad):

D{ml }A

38s

~/

t{s}

lag
Figur B.5 : Oppholdstiden i kolonnen

Av figur B.5: 1 = 98 s.
Denne verdien antas koenstant, selv om oppkoket varierer.
Innsatte verdier gir kolonne "hold up'':

H=_172 ml

"Hold up" pr. trinn er definert som h = H/(n + 1}, der n er
antall teoretisk trinn: '

h = 29 ml
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Initial Batch Charne

Component Mans Moles Mole
Nl r Name kn kol Fraction
1 Water 18499 .09 1026.87 97214
2 Ethanol 1352 .34 292.3% 02779
3 Acetaldehyde 47 .01 .00001.
4. n—-Propyl alcohol 1.27 .02 . 00002
5 Ethyl acetate .93 .01 .00001
6 Isobutyl alcohol . .02 .00002
7 Isosamyl alcohol 00001

Total = 19B856.59

Roccumulator

W

Mole Mumbers(kmol) Masse(ky)
Mole Fractions L 1) = 11.78 MO 1) "™
X( 1)= .28595 Le 2) = 79,724 M( 2) =
A 2)= 71090 L{ 3) = 01 M 3) =
X( 3)=  .00024 L{ 4) 072 M( 4) =
X( 4)=  .00050 L( %) 04 M( %) =
X( %)= .00137 L{ 6) = 07 M{ 6) =
X( 6)= .00045 Lt 7) = Y M{ 7)) =
X( 7)= .00057 Total = 41.1% Total =1

Eksempel pi fei{ i den numeriske beregningen i BASIS:
Startkonsentrasjonen av noen av komponetene er sterre i

akkumulator (ved destillasjonsslutt} enn i den initielle
fedeblandingen. )

Denne type feil er sterre ved de andre simuleringen
e s
omtalt i kap.7.2-3. ’ o e



Velt Pentan: . 108
Areal R~ Akt oy
Pentan 221313970.0
Metanol 4397 .0 3.8
Acetaldehyd 72324.0 3.47
Etancol 731249100.0 2.29
1-Propanol 1250211.0 1.68
Etylacetat 6755329.0 2.41
2-Butanol 214871.0 1.47
Isobutanol " 665907 .0 1.37
I-Butanol 2110540 i.43
2-Pentanol 25382.0 1.39
Isoamylalkohol 1226478.0 1.29
.. vann _
Masse Alkoholer
Masse Vann
Masse Maey
Metanol 0.000068 2.1322%E-006
Acetaldehyd 0.001225 2_77701E--05
Etanol 8.171551 1.772%7E-01
1-Propanol 0.010249 1.5%0%81-04
Etylacetat 0.007948 9.0215%GE-05
2-Butanol
Isobutanol
1-Butanol 0D.007502 1.01239E--04
2~Pentancl
Isoamylalkohol 0.0G7721 8 _75356E-0%
Vann 1.335931 7.42184FE-02
Totalt 9.542368 N.2513%4
LOTUS

0

0

LR3068
01225
171551
.0i0z249
.0079348

LO07502

.007893

&,
.335931
. 542368

206436

Molbrok

.

0
0
0
0

00ool
00011
. 70357
.0no62
.00036

.00040

00035
.2945%9

.00000

-utskrift for blandepreven fra 1.destillasjon.
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Vektprosent

0.00072
G.01283
.63442
0.10741
0.08329

0.07862

0.08271
14.00000

100.00



Vekt Pentan:

Pentan
Metanotl
Acetaldehyd
Etanol
1-FPropanol
Etylacetat
2~-Butanol
Isobutanol
I-Butanol
2-Pentanol
Iseamylalkohol
Vann

Metanol

Acetaldehyd

Etanol

1-Propanol

Etyvlacetat

2-Butanol
Isobutanol
i1-Butanol
2-Pentanol
Isoamylalkohol
Vann

Totalt

LOTUS~utskrift for blandepreven fra

0.108
Areal
20297850 .0

5943.0
70784 .0
707468200, 0
1153677.0
632075.0
18219%.0
566257.0
438913.0
5075%2.0
1174087 .0

Masse Alkoholer

Masge Vann

Masse

0.000101
0.001307
620176
.010a313
.008105

o D@

0:008892

0.00805%9
1.409332

10.066660

e

LO0nNn1a1
L001307

K-Falikhor Mass
1.18 3
.47 8
2.29 a
1.68 0
2.41 0
1.47
1.37
1.43 0
1.37
1.24 i)

3
1
i0

Mol

O = P ow

L18236E-06
L963468E-05
.BRABYE-
L96015E-N4
L199%1F-05

L20004E-04

13082E..0%
82962802

0.r6078

q‘q}k

620176

.010313
Lo08105

LO08832

.Q08434

.657327
.409332
LO0646660

Mallbralk

0.

0

0.

n
0

Q0001
.0o0o11
70355
.00059
00035

.00034
.23459

-0000C

. VRGN
W{F,[Mrfﬂ |

.00045

Bilag 18

Vektprosent

00100
.01298
.63095
.10244
.384051

[as]
SOV o o

0.08833
0.08378

14.00000
100.00

)
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Uekt Fentan: _ 0.062

i Areal K-Faktor Masze Vektprosent
Pentarn 2350090, 0
Metarol 2097.0 J.18 G.800044 0,00083
Acetaldehyd 1807% .0 3,47 0.000416 0,00781
Etanol 320288200.0 2,29 LA 883493 91 ,30218
1-Fropanol 4472704, 0 1.69 0.004932 0,09254
Etylacetat 19893, 0 2.41 0.000318B 0.00%97
Z2-Butane) 74217.0 1.47
Izobutanol 360875 .0 1.37
1-Butanol ‘ 2812.0 1.43 0.004023 0,07667
2-Fentanol 1B0%4.0 1,39
Tsoamylalkakol 746725, 0 1.2 0.00080% 0.01%11
Uarm 8.50000
100.00
Mas=e Blkoholer 4. 874030
Mawmse Uanr D ARZ779
B.3268809
Mazce Mot Molhrgk
Metanol 0.000044 1.38192F-04 0.00001
Neetaldehyd 0.000414 2,.430735E-04 G.00007
Etanol 4.8863493 1,005499F-01 0.804%4
1-Fropanol 0.00493%32 7.44100E-05% 0,00057
Etylacetat 0.000318 3.60733E-04 0.00003
2-Butanol
Isohutarol
l-Butanol 0.004023 5 . 428V4E-05 0.00042
Z2-Fentanol
Isvamylalkohol 0.000638 7.2373BE-04 0.0000¢4
Varnn . Q.A452779 2.51%44E-07 0.19231
Totalt E.326809 0.13080 1.00000

LOTUS-utskrift for preve 2 fra 1.destillasjon,



Vekt Pentan:
Fentan
Metanol
Acetaldehyd
Etanol
l-Fropano]
Etylacetat
Z-Butanol
Isobutanael
1-Butanol
2-Fentanol
Tsoamylalkohol
Varn

Mas
Metanol
Acetaldehyd
Etanol

1-Fropanol
Etylacetat
2-Butarol
Isobutanol
1-Butanel
Z2-Pentanol
Isoamylalkoho)
Varn

Totalt

0.078
Areal K-Faktor
L279%140.0
1967 .0 3.18
15443 .0 3.47
312034700.0 2,29
ARZ77277.0 1.48
26162.0 2.41
P94104.0 1.47
382171.0 1.37
5149 .0 1.43
22828.0 1.39
1169094 . 0 1.29
Masse Alkoholer
Masse Vann
e Mol
0.000038 1.19140F-04
0.000327 7.40750E-04
4,355994 9 44901F-02
0.004688 7.09269E-05
0.000384 4.38276E-04
0.0040%98 %.53016E~05
0.0091%94 1,04234E-04
0.540720 3. 00400F-07
4.9184634 0.12477

0
4

oo

4

7

000038
Q00327
L3EEREYYYS
.004688
. 000384

004098

009387

374916
CELO720

PLEATS

Mothrak

o0 QoW

o

LOTUS-utskrift for pregve 6 fra l.destillasjon.

00001
000046
PR72Y
Q0057
00003

00044

00084
24074

00000

Bilag 20

Vektprosent

6.00078
0.00465
41506
0,.09537
0.00782

0.08334
0.1%0%4

11.00000
100.00



Vekt Ferntan: 0.086

Areeal

Pentan 467582 .0
Metanol 3184.0
Acetaldehyd ’ 19432.0
Etannl F03383800.,0
1-Fropanal 323383 .0
Etylacetat 14761.0
Z-Butanol 73740
YTsobutanop] 2ER7E54.0
I-Butano]l 20611.0
2-Fentanol 32558.,0
Isoamylatkohol 2391023.0
Uarn

K-

-Faktor

L
A7
e
LAR
A
A7
V37
43
L3

a0
AT

i A

BN R

Masse Alkaoholer

Mazse Vann

Masse
Metanol 0.000071
Acetaldehyd 0.000470
ttanol 4.842725
1-Fropanal 0,003787
Etylacetat 8.000282

2-Butanol
Tsohutanal

1-Butanol 0.003404
Z2-Pentano]

Isoamylalkohol 0.021502
Vann 0.766977
Totalt 5.43953%

-

A e e N

pe

4

Tol

20574E-06
LDABRYE-0%
05048801
ARRATE- 0%
LAPEZPE-04

CR9465E-0QF

CABZBYE-04
L26098E-072

0.140892

Mas=e

0
4

4]

4

1=

000041
L Q00470
CBAZ7ZH
L0Lonsigz
T,

000282

.003404

021817

LBA25ES
AEARTT

P A3OETE

Mes Thar wik

a.

(e e B ot T )

LOTUS-utskrift for preve 10 fra l.destillasjon.

00001
.000Q07
709648
00039
06002

00031

00165
2870846

Q0000

o0
CoONMo O

Bilag 21

Vektprosent

006125
00834
87100
06714
. 00499

0.04040

0.38487

13.40000
100,00

R S T T LN
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BEREGNINGER CG DATA TIL KAP.6

Imitial Batch Charge

Total 185145.93

BASIS-utskrifter for fedeblandingene til 1,

Bilag 22

Compornent Mass Moles Mole

Mrivka v Name ki kmeo i Fraction
I Water 16499 . 09 1026.87 97214
2 Etharol 1352.34 29.3% 02779
5 Acetaldehyde 47 01 00001
4 n-Fropyl alcohol bo27 .02 . 00002
5 Ethul acetate - 93 .01 L 00001,
& Isobutyl alcohoi F.57 C072 00002
7 Isocamyl alcohot ) 01 Q0001

Total = 198854, 59 1084, 30
Imitial Batch Charge
Component Massa Mo les Mo le

Mrakr Name kn kmol Fraction
1 WNater 11773.10 453,52 .81710
2 Ethanol 6728.08 146,04 . 18260
3 Acetaldehyde L35 .01 00001
4 n~Fropyl aleohol 8.4% 14 .00018
5 Ethyl acetate 70 01 . 00001
é Isobutyl alcohaol 534 .07 LQ000Y%
’ lzoamyl alcohol 7 01 L0000

799 .00

og 2.destillasjon.
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Bilag 23
Beregning av fedeblanding til 1.destillasjon

Da satsen/f@deblandingen ikke kan analyseres p& GC p& grunn av
at sukker vil kunne tette detektoren, ble fgdeblandingens
sammensetning beregnet fra en molbalanse (ikke dynamisk):

XpxFy = XpyxDy + Xg1*B, {(B.4)

der F, er antall mol fede med sammensetning X,, D; er antall
mol destillat fra 1.destillasjon med sammensetning Xp, 09 By er
antall mol bunnprodukt med sammensetning xg,. I denne oppgaven
er Xg; estimert lik null. Videre er F, = D, + D, , der F, er
antall mol vann i satsen pluss "hold up' (Hy).

Ved tetthetsmdlinger ble vekt % etanol 0g vann bestemt.

1900 ml (fra fig. 4.1 i kap.4.1.1)
0.82840 g/ml (mdlt eksperimentelt)
etanol = 86 %

Fra 1.destillasjon: Vol,

fext

g8 M

s (fra tabell B.1 i
bilag 1)

For beregning av D, brukes fglgende formler:

mp, = o1 * Vol (B.5}
Dey = (0.86 % mp,)/M.[et]

D\l’ = (0.14 * mol)/Mr[v]

D1 = Det + Dv

der my, er total masse av destillatet fra 1.destillasjon.
Innsatte tallverdier gir for destillatmengden:

Dy = 41.60 mol

Fra feden (ca. 20 liter totalt):

201-1.91 = 18.1 1

Hy = 0.165 1(fra kap.6.2.5)
Vol, = 18.265 1 vann
F, (Vol, * 4,)}/M.[V] {B.6)

Dov 1 g/ml (Dean, 1985)

Ved innsetting blir fgdemengden:

Fy.2 1055.3 mol ( = batch mengden)
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Sammensetningen av fegden kan da beregnes ved hjelp av fglgende
sammenheng :

Xpy = Dy/Fy % xpy

A1 = 0.,0395 * Xﬂl—

der x;, hentes fra tabell 6.1 i kap.6.2.1.

Da vann ikke registreres pd GC, finnes molfraksjonen for vann
fra felgende formel:

" opqoe
b4
1}
[N
~
[
[t}

komponent (B.7)

Beregning av fedeblanding til 2.destillasjon

For beregning av sammensetningen av fegdeblandingen til
2.destillasjon ble det i dette tilfellet ogsd@ sett pd en
molbalanse (med samme antagelse om xg, ® 0):
Xpp % Fy Xpa * D
der F, = 6§ « D, + D, + H,. F, er totalt antall mol for
fegdeblanding til 2.destillasjon pluss "hold up'"(H,).
Voltohv = (20-5%x1.9) 1 + 0.152 1 = 10.652 1
Fo = 5 % D; + Diot,v

Innsatte tallverdier gir for fedeblandingen:

E,-= 799.8 mol { = batch mengden)

Fra 2.destillasjon: Vol, 9000 ml = 9 1 (fra fig.5.3 i
kap.5.2.2)
, = 0.81171 g/ml (bestemt eksperimentelt)
% etanol = 92.3 % (fra tabell B.1 i

bilag 1)
D, = (0.923/M.[et] + 0.077/M.{v]) * my,
Dermed blir destillatmengden for 2.destillasjon:

D, = 177.52 mol.
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Sammensetningen av fedeblandingen til 2.destillasjon kan
beregnes fra:

.K.Fz = DZLEZ * XDZ = 0.222 * XBZ

der x, verdiene hentes fra tabell 6.2 i kap.6.2.1.

Molfraksjonen for vann kalkuleres fra likning (B.7).

Beregning av oppkok (Q)

Oppkoket (Q) beregnes utifra avgitt varme og oppvarmingstiden,

Loppv,1 (tid for vaskeblandingen til & nd kokepunktet).
Felgende energibalanse gir da oppkoket {Skogestad):

Q= [{m % Cy x 6T),, + (m % Cp x OT)y 1/tgppy (B.8)

der m = masse (kg)
C, = spesifikk varmekapasitet (KJ/kg-K)
6T = temperaturdifferansen mellom kokepunkt og temperatur
pd vaskeblandingen (°C)

i illasion:
mey = 0.86 % Vol; x = 1.35 kg
m, = 0.14 x Vol, «x p1 * Volv/pv = 18.32 kg

Co,er = 2.42 KJ/kg-K (Barrow 1979)

by 4.18 KJ/kg-K

GTey = 78.3 — 18 = 60.3 °C
&T, = 100 - 18 = 82 °C

toppv,1 = 68 min = 4080 s
Ved innsetting av disse tallverdiene blir oppkoket:

Q, = 1,59 KW
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2.destillasjon:

Tilsvarende utregning som ovenfor ble gjort for
2.destillasjon.

me, = 5 % 1.35 kg = 6.75 kg
m, = Volv/pv = 10.50 kg
6T,, = 60.3°C

6T, = (100-10)°C = 90°C
toppv,2 = 63 min = 3780 s

Oppkoket for 2.destillasjon blir da:

Qz = 1.31 KW

Beregning av dampstrem (V)

Dampstrommen (er konstant under destillasjonen) beregnes
utifra oppkoket og fordampningsvarmen i likning (B.9)
(Skogestad):

Q = ngy x 8H,, + n, % &H, (B.9)

der GH = fordampningsvarmen (KJ/mol)

n = mol/tid (mol/s)
V. = n, + n,
l.degstillasion:

Q, = 1.59 KW

oy
ey
o
4
nwon

42.4 KJ/mol (Barrow 1979)
GH, 44 .8 KJ/mol "

Net,1 = Day,3/ty = 0.00213 mol/s

der t, = 230 min er destillasjonstid {(minus oppvarming),
hentet fra fiqur 5.1 i kap.5.1 og Dey,q finnes i bilag 23.

n, leses fra likning (B.9):
n, = 0.03348 mol/s

Ved summering av ey 09 n, far dampstremmen felgende verdi:

Vy.= 128.2 molsh
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w i1 on :
Utregningen av dampstregmmen for 2.destillasjon blir analogt
til 1.destillasjon.
Q, = 1.31 KW
Ngy o = Doy 2/t, = 0.00348 mol/s

der t, = 700 min er hentet fra figur 5.3 i kap.5.1 og Dgy ., fra
bilag 24,

Lgser ut n, , fra likning (B.9):
n, , = 0.0259S% mol/s

Ved addering av n,, , og n, blir dampstrgmmen for
2.destillasjon:

¥V, = 105.9 mol/h

Beregning av kolonne "hold up" (H)

Fra likning (B.3) i bilag 15 har en at
H = t/v (B.3)

der T antas konstant = 98 s, og dampstremmen V er nf i ml/min.

0 i 1lasiomns
Utgangspunktet for beregningen er likning (B.9):
Q = Ngy,y % GHey y + n, 4 x GH, , (B.9)

der Q; = 1.59 KW

- Rey = {0.86 % 5y x Vy)/Mclet] (mol/min)

]

n, (0.14 % gy x V,)/M.[V]

Ved innsetting av n,, og n,, kan likning (B.9) leses med hensyn
pa Vi

V; = 101 ml/min

Dette tilsvarer et kolonne "hold up” (Hy) for 1.destillasjon
pé:

H, = 165 ml
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"Hold up" pr. trinn (h,) blir da:

hy = H/(n + 1) = 21 ml

ndr n = 7 (antall teoretiske trinn).

w i1lasion:

Analogt til utregningen ovenfor beregnes kolonne "hold up" for
2.destillasjon:

Q, = 1.31 KW

Nay

(0.923 % 4, x V,)/M.[et] (mol/min)
n, "

(0.077 % g, % V,)} /M [V]

Ved innsetting av disse verdiene i likning (B.9) fremkommer

LV,

V, = 393.1 mol/min

og dermed blir kolonne "hold up" (H,) for 2.destillasjon:
H, =.152 ml

og "hold up" pr. trinn blir:

h, = 19 ml
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Estimering av "straffepriser" til objektfunksjonen

Disse "straffeprisene” har blitt estimert ved smakstesting.
Det ble tatt utgangspunkt i preve 3 fra UKA 89 (bilag 11).
Videre ble det laget enkelte prever med konsentrasjon ca. 2.5
ganger sterre enn i preve 3 (av komponentene acetaldehyd, 1-
propanol, etylacetat, isobutanol og isoamyl alkohol)} fortynnet
i 96 % etanol. Det var 12 personer som deltok pa
pregvesmakingen, og de anslo pris i kr/liter for de ulike
prgvene (buker gjennomsnittsverdiene, trukket fra
yttergrensene).

"Straffeprisene', P;, ble beregnet fra:

[??> (wxP}; = antall kr/liter = antall kr/kg e

\
""""""""""""""""" T L L O -
der w; er QEEE—EniZEiiTEEEiFtJiD 51 Manay™ dan mekkbtdca\

P; verdiene ble deretter satt inn i P,(ss) med de riktige W,
verdiene for preve 3.

"Straffeprisene” ble s& vektlagt slik at
Pgs = Pp(ss) = 120 kr/liter = 144 kr/kg
(fra tetthetsmiling).

Felgende verdier for “straffeprisene” har blitt estimert:

P,. = 86459 kr/kg
P, = 8513 .,
Pory = 17906

Pyye = 7339

P = 8897

am

. .
\ TR A NOR jkd/ g A,
i 5. 75 o A 00 3wl MMOW Zd
Tahs - | sdaid = Shodt 6.003 - BLHST AN,
i‘:lgyﬁhNﬂ'—fj | e;'lfﬁgotﬂ =

gt e

Con
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BEREGNINGER OG DATA FOR KAP.7
Tabell B.6 - B.9: Batchmengder og destillatmengder for 1.og

2.destillasjon for de fire
simuleringstilfellene for hver av komponentene

Tabell B.6: Tilfelle 1)
Batch Destillat Batch Destillat
Komp . mendge (g)| mengde (g)| mengde (g)| mengde (g)
1.dest. 1.dest. 2.dest. 2 .dest.
acet. 0.47 0.22 1.10 0.13
etanol 1352.34 1265.70 6328.50 5995.19
i-prop. 1.27 1.27 6.35 6.35
etyl-ac. 0.93 0.93 4,65 4.65
isobut. 1.57 1.57 7.85 7.85
isocamyl 0.93 0.93 4.65 4.65
vann 18499.09 211.93 12159.65 724,73
Totalt 13.857 kg 1.482 kg 18.513 kg 6.744 kg
Tabell B.7: Tilfelle 2)
_g;tch Destillat Batch Destillat
Komp. mendge (g)| mengde (g)| mengde (g)|| mengde (g)
1.dest. 1.dest, 2.dest. 2.dest.
acet. 0.47 0.21 1.05 0.07
etanocl 1352, 34 1092 .45 5462 .25 5138.01
1-prop. 1.27 1.27 6.35 6.35
etyl-ac. 0.93 0.93 4.65 4.65
1sobut. 1.57 1,57 7.85 7.85
isocamyl 0.93 0.93 4.65 4.65
vann 18499.09 249.60 13248.00 1061.09
Totalt 19.857 kg 1.347 kg | 18.735 kg 6.222 kg




Bilag 31

Tabell B.8: Tilfelle 3)
i Batch bestillat Batch Destillat i
Komp. mendge (g)| mengde (g)| mengde (g)| mengde (g)
1.dest. 1.dest. 2.dest. 2.dest.
acet. c.47 0.20 1.00 0.12
etanol 1353.,27 1265.71 6328.55 5996.71
1-prop. 1.27 1.27 6.35 6.35
etyl-ac, 0.93 0.93 4.65 4,65
1sobut. 1.57 1.57 7.85 7.85
isoamyl 0.93 0.93 4.65 4.65
vann 184939.09 202.37 12111.85 722.54
Totalt 138.857 kg 1.473 kg 18.465 kg 6.743 kg
Tabell B.9: Tilfelle 4)
Batch bestillat Batch Desgtillat
Komp. mendge (g)| mengde (g)| mengde (g)] mengde (q)
1.dest. 1.dest. Z2.dest . 2.dest,
acet. 0.47 0.22 1.10 0.14
etanol 1352.34 1247.48 6237.40 5965.20
1-prop. 1.27 1.27 6.35 6.35
etyl-ac. 0.93 0.93 4.65 4.65
1sobut, 1.57 1.57 7.85 7.85
isoamyl 0.93 0.93 4.65 4.65
vann 18499.09 172.71 12213.55 585.30
Totalt 19.857 kg 1.423 kg 18.476 kg 6.574 kg
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Figur B,10: Destillasjonsforlep gsom funksjon av tiden for
l.destillasjon i tilfelle 2)
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Figur B.11: Destillasjonsforlep som funksjon av tiden for
2.destillasjon i tilfelle 2)
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Optimaliseringberegninger
Til den @konomiske optimaliseringen benyttes objektfunksjonen,
likning (3.18) i kap.3.7:
P =D x Py(ss) — Foy * P.g

= Lty x [Py, + Py + P, + P.,] (3.18)
;

der Py(ss) = Pg¢ — (wxP);, 1 = komponent (minus etanol)

"Straffeprisene"” P, er gitt i bilag 29 og vekt % i w, beregnes
fra tabellene B.6~B.9 ovenfor.

Faste priser og kostnader pPluss tidsforbruk hentes fra kap.6.2.7
0g 6.2.8. Med disse verdiene innsatt blir objektfunksijonen:

P =D % Pp(ss) - 720 -~ t, » [Py, opps + 16.501 (kr/100 1 sats)
der P, ,op¢ 25 kr/h for tilfelle 1-3, og 20 kr/h for tilfelle 4
(trenger ikke oppfelging ved bruk av "Set Distillate
Controller")y,

Resultatene er gitt i tabell B.12.

Tabell B.12: Optimaliseringsresultater fra objektfunksjonen

Simuleringstilfelle

1 2 3 4
D (kqg) 6.744 6.222 6.743 6.574
Pa(ss) (kr/kqg) 195 171 195 189
t, (h) 35.20 21.55 35.20 31.83
P (k) - 1196 - 881 - 1196 - 910
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Eksperimentelt

Ved 8 benytte de tabulerte verdiene av vekt % for de ulike
komponentene (tabell 5.1 i kap.5.2), blir destillatprisen:

Pp(ss) = 220 kr/kg
Total mengde destiliat

9000 ml (fra figur 5.3) - 400 ml (1.fraksjon) = 8.6 1
pz = 0.81171 kg/1 (fra bilag 24)

D = 6.981 kg
Variabelt tidsforbruk:
ty = tyy (fra figur 5.1 og 5.3 pluss oppvarming) - 6 h =
S*x(230 + 68) + (700 + 63) min - 6 h = 31.55 h

Ved innsetting av disse verdiene pluss de faste prisene og
kostnadene i likning (3.18), blir den eksperimentelle profitten:

P = - 830 kr
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Test av reproduserbarhet for tetthetsmdlingene

Det ble utfert tre tetthetsmilinger (paralleller) av samme
preve (fra midtveis 1 1.destillasjon). Resultatene er gitt
nedenfor i tabell B.10.

Tabell B.10: Test av reproduserbarhet ved tetthetsmdlinger

Parallell
1 2 3
Tetthet
(g/ml) 0.81119 0.81197 0.80%885




Test av reproduserbarhet for GC-analysene

Ved GC-analysene ble det in

preve, for &

paralleller av samme

gitt nedenfor, Beregningen av vekt

LOTUS.,

Vekt Pentéﬁ=

Fentan
Metarnol
Acetaldehyd
Etanol
1-Fropanol
Etylacetat
€ Butanol
Ysobutanoi
1-Butanol
Z-FPentanol
Isoamyialkohol
Uann

hUEkh-antan=

Fentan
Matarol
Acetaldehyd
Etamgl
1-Fropanol
Etyvlacetat
g'Butanml
Fsabiutano ]

1 -Butann
2=Fantanol
lzoamylalkahol
YUarm

0.066

zez Alkoholer
Mazse Uann

Areal K-Faktaor
PURPER462 .0
2711.0 3.18
19973 .0 3.47
2923031400.0 2.29
311264.0 1.48
17606.0 Z2.41
71178.0 1.47
236935 .0 1.37
16968.0 1.43
38787.0 1.39
2312057 .0 1.29
Masse Alkoholer
Mazse Uann
0.0664
Oreal K-Faktor
P447582.0
3184.0 3.18
1%432.0 3,47
3033%3800.0 2.29
3Z23383.0 1.48
14761.0 Z2.41
73974.0 1,47
2585754, 0 1,37
22410, 0 1.43
I2REH 0 1,37
2391023.0 L.2w

Q00057
000462
AZEL170
003487
. 000283

003024

020250

CEQ2734
.70B7é4
211498

(.

a

L000071
L0N04a7 N
L B4272%
L0037

000282

LN32A04

LBYIEEY
LEEBRTY
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jesert minst to paralleller av hver
teste reproduserbarheten. Resultatene fra 2

preve (preve 10 fra 1.destillasjon) er

% er utfert ved hjelp av

Vektprosent

00110
- 00887
LB7108
04692
. 00543

[as]
OO oo

0.05803

0.38857
13.60000
100,00

Vektprosent

L0025
. 00854
B7100
08716
. 00499

)

oMo o

0.05040

0.383497
13.40000
100,00
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TITTEL:

@konomisk optimalisering av etanolproduksjon ved satsvis
destillasjon av fermenteringsprodukter

MALSETTING:

Undersgke om en optimalisering basert pd gkonomiske kriterier gir
samme driftsmetode som det en forventer fra etablerte tommel-
fingerregler. Driftsparametre er bl.a. fegdesammensetning (evt.
utynning med vann), refluksforhold, holdup i kondensator, mengde
av de ulike produkter og bruk av resirkulasjon (£lere batcher).

BESKRIVELSE AV PLANLAGT ARBEID:

Starte med eksperimentelt arbeid for & fd kjennskap til pro-
sessen som omhandler etanolproduksijon. Det ferdige produkt wvil
bli analysert pd GC. Videre vil eksperimentelle data og resul-
tater (sammensetning, antall trinn, tidsforbruk osv.) bli
sammenliknet med det som m&tte f£innes i litteraturen.

En blanding ( fedesammensetningen} wd def ineres [er simuleringen
kan starte., Simuleringsverktgyet som skal brukes heter BASIS, og
det er alle driftsparametrene som skal varieres,
Objektfunksjonen md& bestemmes slik at etanolproduksjonen kan
optimaliseres. Denne objektfuriksjonen blir en kostnadsfunksjon
der tidsforbruk og kvalitet ogs& inngar.

Til slutt md det vurderes om metoden er blitt forbedret i henhold
til tidligere resultater.

KONKRET ARBEID F@RSTE TO UKER:

Starte med eksperimentelt arbeid: Sette i gang '"sats'", som skal
std i ca. 10 dager feor destilleringen kan starte.

Samle litteratur om batchdestillasijon generelt.
Samle data om etanolproduksijon og om typiske sammensetninger av
gjeringsprodukter, slik at en blanding kan defineres.

Kikke n@rmere pd simuleringsverktgyet BASIS.
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