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Sammendrag

Anlegget på Tjeldbergodden kan deles inn i tre seksjoner; reforming, syntese og separasjon. I dette prosjektet ble metanolanlegget avgrenset til kun reforming og syntese, og med hovedvekt på metanolsyntesen. 

I metanolsyntesen blandes frisk føde med resirkulasjonsstrømmen. Blandingen komprimeres, varmes og fødes til reaktoren. Produktstrømmen avkjøles gjennom flere trinn, og råmetanol skilles ut i en flashtank. Gasstrømmen fra flashtanken resirkuleres, men noe tappes av for å unngå opphopning av inerter. 

Det ble foretatt masse- og energibalanser for hånd basert på antagelsen om et ideelt system, hvor basistallene ble tatt fra flytskjema over anlegget. Disse håndberegningene ble brukt ved utarbeidelse av prosjektoppgave og løsningsforslag i emnet SIK 2025 Prosessteknikk. I forbindelse med håndberegningene ble det laget et regnearkprogram i Excel, hvor masse- og energistrømmene beregnes med utgangspunkt i syntesegass inn på synteseanlegget.

Ved beregningene over reaktoren ble det antatt likevekt for skiftreaksjonen ved utgangen av reaktoren og at molfraksjon metanol ut av reaktor var konstant lik 7,3 %. I flashtanken ble det antatt perfekt splitt. Det viste seg at håndberegningene stemte godt overens med flytskjemaet, dvs at antagelsen om ideelt system kunne brukes.

I HYSYS ble det utført tre simuleringer, en for reformingsanlegget og to for synteseanlegget. Det ble benyttet to reaktorer i metanolsyntesen, henholdsvis omsetnings- og likevektsreaktor. Resultatene ble sammenlignet med flytskjema og håndberegningene.

Det ble foretatt et økonomisk overslag av driften på metanolanlegget. Dette ga et driftsresultat før skatt på 383 millioner NOK. Driftsbalansen er svært følsom for svigninger i metanolprisen. For at driften skal være lønnsom må metanolprisen minst være 1710 NOK/tonn.
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Innledning

På Tjeldbergodden i Aure kommune på Nordmøre ligger en av Europas største metanol fabrikker. Anlegget startet opp i mai 1997, og eies av Statoil og Conoco med henholdsvis 81,875 og 18,125 prosent. Gjennom Haltenpipe leverer Heidrunfeltet årlig ca. 700 millioner kubikkmeter gass til Tjeldbergodden, og dette gir en årlig produksjon på ca. 830.000 tonn metanol. Produksjonen utgjør ca.13 prosent av det europeiske forbruket.


Hensikten med prosjektet var å sette opp masse- og energibalanser for metanolsyntesen, basert på et flytskjema over anlegget. Håndberegningene skulle lede til en prosjektoppgave med løsningsforslag i emnet SIK 2025 Prosessteknikk. Ved hjelp av regneark skulle det lages et program som beregnet masse-og energibalanser. Her skulle det være mulig å endre enkelte parametre som frisk føde, purge etc. 

Anlegget skulle også simuleres i HYSYS, og resultatene skulle sammenlignes med håndberegningene og flytskjemaet.

Metanolproduksjonen på Tjeldbergodden gikk med overskudd for første gang i fjor. I prosjektet vil en foreta et økonomisk overslag for å finne lønnsomheten ved driften og bestemme følsomheten for råvare- og produktpris.

Metanolprosessen

1.1. Historikk

Det sies at metanol for første gang ble isolert i 1661 av Sir Robert Boyle ved rektifisering av råeddik over sitronmelk. Den første kommersielle metanolprosessen (1830) foregikk ved destruktiv destillasjon av tre, derav navnet tresprit. I 1905 ble synteserute via syntesegass (CO+H2) foreslått av den franske kjemikeren Paul Sabatier. Tyske BASF kommersialiserte metanolsyntesen i 1923 som en høytrykksprosess (250-350 bar) ved høye temperaturer (350-400 oC). 10 år tidligere hadde det samme selskapet kommersialisert ammoniakkprosessen. 

Fra å være et spesialkjemikalie ble metanol etterhvert svært ettertraktet som mellomprodukt, og produksjonen økte. Før 1940 var kull hovedråstoff, men etter 1950 overtok naturgass. I 1966 ble lavtrykksprosessen utviklet (50-100 bar ved 220-280 oC) av britiske ICI. På 1990-tallet nådde metanolproduksjoenen på verdensbasis 25 mill. tonn/år, og i 1997 åpnet metanolfabrikken på Tjeldbergodden (SIK 2057).

1.2. Termodynamikk

Hovedreaksjonene for dannelsen av metanol fra syntesegass er

CO
+ 
2H2
(
CH3OH 

       (H o(298K) = -90,8 kJ/mol (2.1)

CO2
+ 
3H2
(
CH3OH      +     H2O          (H o(298K) = -49,6 kJ/mol (2.2)

Disse reaksjonene er koblet til vann-gass-skift reaksjonen:

CO
+
H2O
(
CO2
+      H2
         (H o(298K) = -41 kJ/mol  (2.3)

Siden dannelsen av metanol skjer ved eksoterme reaksjoner, bør temperaturen være lav. Merk at CO2 omsetningen øker med økende temperatur som et resultat av den reverse vann-gass-skift reaksjonen (Le Chateliers prinsipp). 

Ved metanolsyntese er katalysatoren svært viktig, både med hensyn på aktivitet og selektivitet. Sistnevnte er særdeles viktig med tanke på at metanol er mye mindre termodynamisk stabil, og dermed har mindre sannsynlighet for å bli dannet, enn høyere alkoholer og hydrokarboner, bl a metan. Se (G som funksjon av temperatur i figur 2.1.

(Moulijn et.al, 2001)

[image: image2.jpg]Free energy change (kJ/mol C)

100

50

-100

-150

200

400 600 800

Temperature (K)

1000




Figur 2.1: Produkter fra CO og H2; standard Gibbs dannelsesenergi ((Go) (Moulijn et al, 2001)

1.3. Reaksjonskinetikk

Kinetikken til metanolsyntesen over Cu/ZnO/Al2O3 katalysator er meget komplisert, og det er utviklet flere modeller. I dette prosjektet ble likningene tatt fra Bussche & Forment.

For reaksjon 2.2 er hastighetsuttrykket gitt i likning 2.4:
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(2.4)

For reaksjon 2.3 er hastighetsuttrykket gitt i likning 2.5:
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(2.5)

Uttrykk for konstantene finnes i bilag 1.


1.4. Reaktoren

Hjertet av prosessen er reaktoren med en resirkulasjonssløyfe. Råmetanolen destilleres for å separere metanol fra vann og forurensninger. Omsetningen per runde er liten, noe som krever god temperaturkontroll. Quenchreaktorer og kjølte multirørsreaktorer er de mest vanlige reaktortypene.

Alle moderne prosesser er lav-trykk prosesser.

1.4.1. ICI-prosessen

I ICI-prosessen benyttes en adiabatisk reaktor med en enkel katalysatorseng. Reaksjonen blir såkalt "quenchet" ved å addere kald reaktantgass ved forskjellig høyde i katalysatorsengen. Se temperaturprofil på figur 2.3.

Frisk syntesegass komprimeres og blandes med resirkuleringsgassen. Blandingen varmes opp ved varmeveksling med produktstrømmen. Deretter går ca 40% av fødestrømmen direkte til reaktoren (via forvarming), mens resten brukes som quench-gass. Reaktorproduktet kjøles ved varmeveksling med føden og ved diverse varmeveksling med vann (danner høyttrykksdamp) og luft. Gass-væske separasjon finner sted i en flashtank, hvor hovedsakelig vann og metanol kondenserer. Gassen resirkuleres etter å ha tappet av en liten purgestrøm for å holde inertnivået innen visse grenser. Råmetanolen renses i to kolonner. Den første kolonnen fjerner gasser og andre lette forurensninger, den andre separerer metanol fra tyngre alkoholer (sidestrøm) og vann. (Moulijn et al, 2001)
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Figur 2.2: ICI metanol prosess (Moulijn et al, 2001)

[image: image6.jpg]Concentration of methanol/mol %

Indirect
heat exchange

Temperature, °C




Figur 2.3: temperaturprofil i quench-metanolreaktor (Cheng, 1994)

1.4.2. Lurgi-prosessen

Lurgi-prosessen er svært lik ICI-prosessen. Den viktigste forskjellen er reaktoren. Lurgi-reaktoren er en mangerørsreaktor hvor kokende vann fordamper mellom rørene, og dermed kjøler reaksjonen. Katalysatorpartiklene er lokalisert inni rørene, ofte i "strømper".

Lurgi-reaktoren (se figur 2.8)er nærmest isoterm, og reaksjonsvarmen brukes direkte til generering av høytrykksdamp, som brukes til å drive kompressorene og deretter som destillasjonsdamp.(Moulijn et al, 2001). 

1.4.3. Haldor Topsøe prosessen

I denne prosessen benyttes flere adiabatiske reaktorer i serie, med kjøling mellom hver reaktor. Syntesegass strømmer radielt gjennom katalysatorsengen, hvilket gjør seg utslag i lavere trykkfall sammenliknet med aksiell strømning. Råmetanolrensing er den samme som i de andre prosessene. 
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Figur 2.4: Topsøe metanol prosees (Moulijn et al, 2001)

Valget av metanolprosess design avhenger av ulike faktorer, som type føde, krav til kapasitet, energisituasjon, lokalisering etc. (Moulijn et al, 2001)

1.5. Anvendelser

Metanol blir først og fremst anvendt i den kjemiske industrien, som løsningsmiddel eller som et intermediat. Den blir også brukt i energisektoren i økende grad.

Formaldehyd står for 25% av metanolforbruket, og kan dannes ved dehydrogenering eller partiell oksidasjon.

Ca 30% av metanolen blir brukt til å lage MTBE. Metyl tert-butyl eter dannes ved forestring av metanol med isobuten. Tilsats av MTBE øker oktantallet i bensin.

Noe metanol blir også brukt i produksjonen av edikksyre.

I energisammenheng omdanner MTO og MTG-prosesser metanol til lette olefiner, bensin og diesel. Metanol kan også brukes i brenselceller i biler. (SIK 2057)

1.6. Prosessbeskrivelse

Prosessen i metanolanlegget på Tjeldbergodden kan grovt deles inn i tre seksjoner; reformering, metanolsyntesen og separasjonsdelen. I dette prosjektet blir metanolanlegget avgrenset til kun reformering og synteseanlegget, men med hovedvekt på metanolsyntesen.

I figur 2.5 er hele metanolprosessen satt opp som blokkdiagram. Her er de viktigste stømmene og blokkenhetene vist. Den største og meste komplekse delen av anlegget er reformeringsdelen. 
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Figur 2.5: Blokkskjema av metanolprosessen på Tjeldbergodden (Kjemi nr.7, 1997)

1.6.1. Reforminganlegget

Reforminganlegget på Tjeldbergodden består i hovedsak av tre reaktorer, en  prereformer, primærreformer og sekundærreformer. Denne delen av metanolprosessen ble levert av det danske firmaet Haldor Topsøe. Flytskjema med driftsbetingelser er vist i bilag 2.

I reforminganlegget blir naturgassen først renset for svovel før den blir ført inn på prereformeren. Dette fordi svovelet vil deaktivere metanolkatalysatoren og senke dens levetiden. Etter svovelfjerning blir gassen tilsatt damp før den føres inn på prereformeren. Forholdet damp/karbon er ifølge Lurgi 1,4. Prereformeren opererer med en temperatur på ca. 480 (C og under tilnærmet adiabatiske betingelser. Deretter føres gassen videre til primærreformeren med en temperatur på ca. 630 (C og 40 barg. Dette er den største enheten i anlegget, og består av to rom. Gjennom hvert  rom går det 105 rør (210 totalt), med en diameter på ca.10 cm og en høyde på 15 m. Hvert rom varmes opp ved hjelp av 180 brennere. Rørene er fylt med en NiO/ MgAl2O4 basert katalysator som gassen bruker ca. 4 sekunder gjennom. Etter primærreformeren blir gassen ført inn på sekundærreformeren ved 770 (C og 36 barg. I reaktoren blir gassen blandet med oksygen, hvor forholdet oksygen/karbon er 0.3552 (Hansen,R.). 

Når gassen forlater sekundærreformeren har den en utløpstemperatur på ca. 1000 (C, og blir sendt videre til en energi-gjenvinningsseksjon. Her blir det produsert høytrykksdamp, som blant annet brukes til å drive kompresjonsanlegget. Vanndamp i syntesegassen kondenserer og fjernes før den føres til kompresjonsanlegget ved 30 (C, og 32 barg. 

1.6.2. Prereformer

Prereformerens hovedoppgave er å omdanne høyere hydrokarboner til en blanding av karbonoksider og hydrogen (2.6). Denne endoterme reaksjonen blir fulgt av en eksoterm metanisering (2.7) og shift-reaksjonen (2.3). 
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Fordelen ved å innstallere en prereformer er at primærreformeren kan bygges mindre. Dette fører til mindre investeringsutgifter, lavere behov for fyring og tilsvarende mindre utlipp av CO2 og NOx til luft. Størrelsen på primærreformeren må økes med 10-215 % dersom prereformeren utelates (Kjemi nr.7, 1997). Katalysatoren i prereformeren absorberer svovelrester og gir en helt sovelfri føde til primærreformeren. I tillegg gjør  den at anlegget som helhet blir mer fleksibelt, da den kan håntere varierende sammensetninger av hydrokarboner som føde.   

1.6.3. Primærreformer

I primærreformeren absorbers ca. 60 prosent av varmen fra brennerene, resten går med til forvarming og dampproduksjon. Reaksjonene i reaktoren følger dampreformeringsreaksjonen (2.8) etterfulgt av shiftreaksjonen (2.3)  
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(H = 206 kJ/mol
(2.8)
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Figur 2.6: Skisse av prereformer og pimærreformer (Kjemi nr.7, 1997)

1.6.4. Sekundærreformer

Sekundærreformeren er en autotermreformer, som består av en brenner, et forbrenningskammer og en katalysatorseng, se figur 2.7.
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Figur 2.7: Skisse av sekundærreformer (Kjemi nr.7, 1997)

Ved å føde oksygen inn i selve reaktoren vil energi føres direkte inn i systemet, ved at de eksoterme forbrenningsreaksjonene (2.9 og 2.10) skaffer energi for å drive de endoterme damp reformingsreaksjonene (2.8). 
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(H = -242 kJ/mol
(2.9)
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Ved autotermisk reforming blir energitapet mindre i forhold til dampreforming på grunn av at varmetapet ved varmeoverføring fra brennkammeret til prosessgassen er stort.

1.6.5. Metanolsyntesen

Den friske syntesegassen blir komprimert i til driftstrykk trykk i to steg. Etter komprimeringen holder gassen et trykk på ca. 85 barg, avhengig av prosessbetingelsene, se vedlegg xx.. Den friske syntesegassen blandes med den resirkulerte gassen i en stor interchanger før den føres inn i reaktoren. Reaktoren som brukes på Tjeldbergodden er konstruert og utviklet av Lurgi. Den inneholder 5500 rør, som har en diameter på 2,5’’ og er 7 m lang. Rørene er fylt med en Cu/ZnO/Al2O3 katalysator. På utsiden av rørene sirkulerer kokende vann ved 245 (C og 36 barg. Figur 2.8 viser en skisse av reaktoren med kjølesystemet. (Hansen, R.)
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Figur 2.8: Lurgi metanol reaktor (Cheng, 1994)

Gassen ut fra reaktoren varmeveksles i interchangeren med føden til reaktoren, og blir videre avkjølt gjennom to varmevekslere mot henholdsvis demineralisert vann og kjølevann. Temperaturen på strømmen er nå avkjølt til 35 (C, og føres videre til en separator hvor metanol og vann skilles ut som væske sammen med mindre mengder av andre komponenter fra prosessen. Denne strømmen av råmetanol går til destillasjonsanlegget for videre separasjon.

Gassfasen fra separatoren inneholder for det meste ureagerte reaktanter samt små mengder inerter. Denne strømmen blir resirkulert, men noe tappes av for å hindre akkumulering av inerter i resirkulasjonssløyfen. Den blir så komprimert til driftstrykk for reaktoren og blandet med den friske syntesegassen. 

1.7. Miljø

Produksjon av metanol fra naturgass ved hjelp av reforminganlegg er en relativt ren og miljøvennlig prosess. Metanol er et kjemikalium som produseres i store kvanta og sammenlignet med andre kjemikalske og petrokjemiske prosesser, er ikke metanolproduksjon påvist som en stor forurenser.

Purgestrømmen og en del naturgass brennes for å tilføre systemet energi i primærreformeren. Røykgassen som dannes inneholder CO2, NOx og flyktige organiske karbonforbindelser. CO2- utslippet er av interesse og er relatert til energiforbruket i prosessen. Tiltak for å redusere energiforbruket vil også redusere CO2-utslippet. NOx- dannelse er ikke relatert til forbrukt mengde brenselsgass, men heller til hvordan brenselsgassen er brent. Ved å bruke ren brenselsgass og kontrollert forbrenning ,vil NOx konsentrasjonen i røykgassen forbli lav. Mengde flyktige organiske karbonforbindelser er så liten at den er ikke noe miljøproblem.

Et av de største biproduktene er vann, som inneholder metanol og noe høyere alkoholer samt ketoner og parafiner. Vannet blir filtrert for å fjerne parafiner og biologisk renset for metanolrester og andre organiske produkter før det slippes ut i sjøen.(Cheng,1994).

Anlegget på Tjeldbergodden er svært varmeintegrert. Overskuddsvarme på anlegget blir benyttet til oppvarming andre steder i prosessen og til å produsere energi ved hjelp av damp. 

Prosjektbasis

På Tjeldbergodden produseres det metanol av naturgass fra Heidrunfeltet. Denne gassen består av 80,89 % C1, 9,38% C2, 4,4 % C3, 2,17 % C4, 0,62% C5, 0,23 % C6, 0,08 % C7, 0,04% C8, 3,6 % N2, 18,4 % CO2 spormengder av Ar, CO og H2 (Hansen, R.).

Etter reforming skal SN-forholdet i syntesegassen optimalt være lik 2,06. 11200 kmol/h fødes til metanolsyntesen. Denne friske føden har sammensetning: 8,2 % CO2, 21,1 % CO, 68,9 % H2, 1,4 % CH4, 0,2 % N2, 0,1 % Ar og 0,1 % H2O (Hansen, R.).

Temperatur inn på metanolreaktoren må være høyere enn 200 oC (Cheng, 1994). De fleste trykk og temperaturer er oppgitt på flytskjema (se neste side). De resterende må beregnes. Flytskjema med fullstendige data (til sammenligning) foreligger i bilag 2.

Katalysator for metanolsyntesen er Cu/Zn/Al2O3 (Cheng, 1994), og molfraksjon metanol ut av reaktor er 7,3 % (Skogestad, S.).

Anlegget produserer 99900 kg metanol i timen. Antall driftstimer er satt til 8322 timer per år, som gir en årlig produksjon på ca 831 000 tonn.
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2. Håndberegninger

Masse-og energibalanser for metanolsyntesen ble beregnet for hånd og ved hjelp av regneark. En tok utgangspunkt i flytskjema 1 (se bilag 2), hvor sammensetning og mengde frisk føde var gitt. I tillegg var de fleste temperaturer og trykk oppgitt.

Beregningene bygget i første rekke på antagelsen om ideell gass. Formålet med håndberegningene var å finne hvor god tilnærming ideelle beregninger var til virkeligheten for metanolsyntesen. Beregningene ble også brukt som kontroll på resultatene fra simulering i HYSYS.

Kun hovedtall- og likninger er tatt med under kapitlene om massebalansen og energibalansen. Alle beregninger, tabeller og tilleggslikninger er plassert i bilag 4 og 5.

2.1. Massebalanse

Balansen over tre enheter i metanolsyntesen viste seg å være avgjørende for massebalansen. Disse tre enhetene var reaktoren, flashtanken og purgestrømmen. Ved å finne balansen for hver komponent over hver av disse enhetene, ble det mulig å løse resten av systemet.

2.1.1. Balanse over reaktoren

Hovedreaksjoner:

CO
+
2 H2
(
CH3OH


((1 mol reagert)   
(4.1)

CO2
+
3 H2
( 
CH3OH
+
H2O
((2 mol reagert)   
(4.2)

Disse to likningene er avhengig av vann-gass-skiftreaksjonen (WGS):

CO
+
H2O
(
CO2

+
H2



(4.3)

En antok at skift-reaksjonen var i likevekt ved utgangen av reaktoren. Ved utløpstemperatur 255 oC, er likevektskonstanten, K lik 81,3 (HSC, dataprogram).

Videre var andel metanol i produktstrømmen gitt som 7,3 molprosent, xmetanol = 0,073.

Ut fra dette kunne en sette opp to likninger for å løse ut reaksjonsomfangene ((1 og  (2 ) for hver av hovedreaksjonene: 

-molfraksjon metanol i produktstrøm
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-likevekt for shiftreaksjonen 
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(4.5)

Se bilag 4 for utfyllende beregninger. 

For å kontrollere at antagelsene var riktige, benyttet en data fra strøm F4 (inn på reaktor) fra flytskjema 2 til å beregne en ny produktstrøm F5. Deretter ble denne nye produktstrømmen  sammenlignet med F5 på flytskjema. Sammenligningen er gitt i tabellen under. Det ble også kontrollert at ikke reaksjonene hadde gått ”forbi” likevekt.

Tabell 4.1: Sammenligning mellom beregnede data og data på flytskjema 2 (F5):


Fra flytskjema:

Fra beregning:



Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon

CO2
2533
0,058
2630
0,060

CO
1266
0,029
1195
0,027

H2
27028
0,619
27229
0,622

CH4
6768
0,155
6750
0,154

N2
1266
0,029
1250
0,029

Ar
742
0,017
750
0,017

H2O
873
0,02
740
0,017

CH3OH
3187
0,073
3190
0,073

Totalt
43664 
1,000
43749
0,993

Som en kan se av tabell 4.1 stemte de beregnede verdier godt overens med de oppgitte verdiene på flytskjemaet. Fraksjonene var tilnærmet de samme, men noe høyere verdier for CO2 og noe lavere for CO enn på flytskjemaet. Den totale molstrømmen ble beregnet litt høyere enn oppgitt på flytskjemaet.  

Antakelsene om likevekt for skiftreaksjonen og ideell gass var derfor OK. De samme antakelsene ble derfor benyttet i håndberegningene av massebalansen i Excel-arbeidsboken.

For å foreta massebalansen over reaktoren var en imidlertid avhengig av å kjenne mengde og sammensetning av strømmen inn på reaktor. Denne strømmen, F4, er summen av frisk føde og resirkulasjonsstrøm. Siden resirkulasjonsstrømmen var ukjent, men likevel avhengig av produktstrømmen, ble dette løst som en iterasjonssløyfe.

2.1.2. Balanse over flashtanken

I flashtanken antok en perfekt split, dvs at all metanol og vann var kondensert. Fra flytskjema 2 kunne en se at dette omtrent var tilfelle, selv om ca 2 % av metanolen forble i gassform (i resirk.strømmen).

Væsken inneholdt foruten vann og metanol en del oppløste gasser, hvorav CO2 utgjorde brorparten. Det ble derfor satt at 2 % av CO2-gassen skulle gå ut med væsken, slik at ikke forholdet mellom reaktantene skulle endres.

2.1.3. Purge

Ved å tappe av purgestrøm kan en regulere innholdet av inerter i systemet. Ut fra et ønske om å ha den samme andel inerter inn på reaktor som er oppgitt på flytskjema 2 (17,5 %), ble purgestrømmen funnet (ved prøving og feiling) til å være 2,2 % av gasstrømmen ut av flashtanken.

2.1.4. Iterasjonssløyfen

I regnearket (se vedlagte diskett) ble det laget en tabell med alle strømmer, F1 til F13, som viser fraksjoner og molstrøm av de enkelte komponentene og totalstrøm. 

Formler for beregning av reaksjonsomfang (for utledning, se bilag 4)

(1 som funksjon av (2:
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(2 som funksjon av (1:
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der
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Siden (1 var avhengig av (2 ,og omvendt, fant Excel verdiene ved iterasjon. Balansen over reaktoren er den indre iterasjonssløyfen. Denne er igjen avhengig av resirkulasjonssløyfen, dvs den ytre iterasjonen.  

2.1.5. Kondensasjon ved varmeveksling

Etter reaktoren strømmer gassen gjennom tre varmevekslere. Disse kjøler strømmen slik at noe gass kondenserer. Andel væske var oppgitt i %, henholdsvis 3,3 og 4,5 % i strøm F6 og F7. Dette tilsvarte 1426 kmol/h i F6 og 1944 kmol/h i F7. I strøm F8 ble det antatt at all metanol og vann var gått over til væske. Molfraksjon i væskefasen ble bestemt vha de reelle damptrykk (pA) og damptrykk over ren komponent (poA).

Fra Raoults lov og en komponentbalanse (se bilag 4) fikk en disse uttrykkene for væskefraksjon x og gassfraksjon y: 
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For beregning av damptrykk og fraksjoner se bilag 4. Fraksjonene er vist i tabell 4.2.

Tabell 4.2: Væske-og dampfraksjoner for vann og metanol.


Metanol

Vann


Strøm
x
y
x
y

F6
0.699
0.0516
0.347
0.00789

F7
0.721
0.0425
0.309
0.00543

2.1.6. Inertbalanse

Mengden inerter er konstant i systemet, dvs at strøm av inerter inn er lik strøm av inerter ut. Beregning av inerter i resirk.strømmen er vist i bilag 4.

2.1.7. Resultat

Tabell over molstrømmene og deres sammensetning foreligger i bilag 4.

2.2. Energibalanse

De viktigste beregningene under energibalansen var over kompressorene, reaktoren og varmevekslerne. Disse energibetraktningene gjorde det mulig å beregne de ukjente temperaturer og kjølevannsmengder. I tillegg ble entalpiinnholdet i hver strøm beregnet slik at en kunne følge energiforløpet i syntesen.

2.2.1. Reaktor

De eksoterme reaksjonene ved dannelsen av metanol, skaper behov for kjøling. Kjølingen finner sted ved fordamping av kokende vann. 

For beregninger, se bilag 5.

Mengde kjølevann: 
133,5 tonn/h (håndberegning)




124,4 tonn/h (Excel)

2.2.2. Kompressorene

Kompresjonen ble antatt å være reversibelt adiabatisk for en ideell gass med konstant varmekapasitet. Den mekaniske virkningsgraden, ( er lik 0,75 (Hansen, R.).

De reelle kompresjonsarbeidene ble beregnet til:

W1reell = 41,24*109 kJ/h

W2reell =   7,84*109 kJ/h

Temperaturene ut av kompressorene, dvs i strøm F2 og F12 ble bestemt:

T2  = 152 oC

T12 = 41,6 oC

2.2.3. Varmevekslerne

Varmestrømmen i en varmeveksler kan beregnes fra følgende likninger:

Q = UA(Tm








(4.10)

Q = FtotCp (T+(Hvap((Fv






(4.11)

Fra likning 4.11 fant en Q-verdier for varm side. Ved å sette Qvarmside lik Qkaldside kunne UA-verdier beregnes. De ukjente temperaturene T3 og T4 kunne beregnes fra henholdsvis blandetemperatur og fra likning 4.10.

T3 = 66,1 oC

T4 = 255,5 oC

Kjølevannsstrømmen ble beregnet fra likning 4.12.
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Beregningene er vist i bilag 5. Resultatene kan leses i tabell 4.3.

Tabell 4.3: Utregnede verdier for varmevekslerne

VV1
VV2
VV3

Cp,midlere varmside(J/mol K)
34.46
34.62
34.34

Cp, midlere kaldside(J/mol K)
31.79
75.47
75.70

Q varm side (J/s)
6,973*107
8,239*106
5,051*107

Flow kjølevann (tonn/h)

109
2886

UA (kJ/h K)
6,33*106
8,76*105
3,89*106

2.2.4. Entalpi i strømmene

Entalpiene som er beregnet er relative til dannelsesentalpien for den enkelte komponent (i samme fasetilstand) ved 298 K, hvor en har addert integralet av Cp til den aktuelle temperaturen. Totalentalpien er totalstrømmen multiplisert med summen av komponentenes relative entalpibidrag.

Energiforløpet foreligger i grafisk form, se figur 4.1.
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Figur 4.1: Beregnet entalpiforløp for strømmene i metanolsyntesen.

3. Simulering i HYSYS

Simuleringen av prosessen ble utført i HYSYS, hvor reforming- og metanolanlegget ble satt opp uavhengig av hverandre. Peng Robinson tilstandslikninger ble brukt som basis for alle termodynamiske beregninger ved simuleringene. Driftsbetingelser fra Tjeldbergodden ble brukt som utgangspunkt, og disse verdiene er gitt på flytskjema, se bilag 2.

3.1. Metanolsyntesen

Omsetningsreaktor

HYSYS har et bredt utvalg av forskjellige reaktortyper. En fant det mest hensiktsmessig å bruke en omsetningsreaktor for å kontrollere flytskjema fra Tjeldbergodden. De respektive omsetningene av CO2 og CO ble beregnet til 0,244 og 0,648 fra flytskjemaet. For å få et bra sammenlignings grunnlag i forhold til håndberegninger og flytskjema, ble purgestrømmen justert slik at molfraksjonen av metanol ut av reaktoren ble 7.3%. 

Det ble satt inn to recycle-funksjoner, en i resirkulasjonsstømmen og en etter reaktoren. Disse holder rede på iterasjonsverdiene for hver iterering. Den siste var nødvendig for å kunne løse beregningene i interchangeren. Startverdiene til recycle-funksjonene ble hentet fra flytskjemaet. 

Ved kontrollberegning av massebalansen var det et stort avvik mellom masse inn og ut. For å redusere avviket ble toleransegrensene i HYSYS redusert. Det resulterte i mindre avvik, men regnetiden før systemet konvergerte økte betraktelig. 
Likevektsreaktor

En likevektsrektor er en annen type reaktor som kan brukes i HYSYS. Ved å simulere anlegget med bruk av denne typen reaktor, kan det gi et bilde av prosessen med en relativt ny katalysator. Det kan da tenkes at reaksjonene vil gå helt til likevekt ved utløpet på reaktoren. Reaksjonslikningene som inngår i metanolsyntesen ligger ferdig implementert i HYSYS. 

Prosessen rundt likevektsreaktoren er bygget opp på samme måte som for omsetningsreaktoren. Her ble purgestrømmen valgt slik at det var samme mengde inerter i strømmen inn på reaktoren som for omsetningsreaktoren.

3.2. Reforminganlegget

Reforminganlegget er bygget opp rundt  prereformeren, primærreformeren og sekundærreformeren, som alle er av typen Gibbs reaktor. Mengden av naturgass som går inn i prosessen ble justert av en adjust-funksjon, slik at syntesegassen ut har en mengde på 11200 kmol/h. 

I følge Lurgi skal forholdet mellom vanndamp og karbon i naturgassen være 1,4 inn på prereformeren. Oksygenmengden inn på sekundærreformeren skal være slik at oksygen/karbon forholdet er 0.3552. Ved simulering med disse parameterene ble syntesegassen understøkiometrisk. For å oppnå optimal støkiometrisk verdi på 2,06, ble damp/karbon forholdet justert opp med 15%, og oksygen/karbon justert ned med 15%.    

Sammenligning

Sammenligninger for masse- og energibalansen mellom flytskjema, håndberegninger og HYSYS er vist i bilag 7. For massebalansen er de viktigste strømmene og deres sammensetning gjengitt i bilaget. Under energibalansen er kjølemengder, UA-verdier, kompresjonsarbeid, temperaturer, z-verdier og energiforløpet i de ulike beregningene sammenlignet. Under diskusjonen vil en ta tak i ulikhetene mellom beregningene.

Økonomiske overslag 

Det ble foretatt økonomiske overslag for å finne ut om driften av anlegget går i overskudd og hva prisen på metanol da må være.

3.3. Driftskostnader

Driftskostnadene omfatter utgifter ved fremstilling, transport og salg av metanol. Kostnadene deles inn i:


(  Variable kostnader


(  Faste kostnader

De variable kostnadene er utgifter som er direkte knyttet til produsert mengde metanol, mens de faste kostnadene omfatter poster som ikke direkte henger sammen med produksjonsvolumet, men som også må dekkes av salgsinntektene. Driftskostnadene er beregnet som anbefalt i Coulson & Richardson’s, 1999. Beregningene er utført i bilag 8-10, og resultatene er oppgitt i tabell 7.1.

Tabell 7.1. Totale driftskostnader for metanolanlegget. 

Totale driftskostnader
[NOK/år]

Variable driftskostnader


Råvarer
284 597 000

Energiforbruk
174 412 000

Katalysator
12 037 000

Sum variable driftskostnader
471 046 000




Faste kostnader


Foredlingskostnader
260 447 000

Avskrivninger
320 000 000

Forsikringspremier
32 000 000

Eiendomsskatt
22 400 000

Lisens
32 000 000

Salgskostnader
284 473 000

Sum faste kostnader
951 320 000




Totale driftskostnader
1 422 366 000

Totale driftskostnader er 1 422 366 000 NOK/år.
3.4. Driftsinntekter

Driftsinntektene består kun av salgsinntektene for metanol. Prisen er fra Roger Hansen, Statoil. Salgsinntektene er beregnet i bilag 11 og tilsvarer:

Totale driftsinntekter er 1 805 584 000 NOK/år.

3.5. Driftsbalanse

Driftsbalansen for anlegget er differansen mellom driftsinntektene og driftskostnadene. Den er beregnet i bilag 11.

Driftsinntekt:        1 805 584 000 NOK

Driftskostnader: - 1 422 366 000 NOK

Driftsbalanse:    =    383 218 000 NOK

Driften av anlegget har et resultat før skatt på 383 218 000 NOK.

3.6. Følsomhetsanalyse

Det ble foretatt en følsomhetsanalyse på Excel (se bilag 12) ved å variere råvarepriser og metanolpris etter tur og observere endring i driftsbalanse.

Stjernediagram (Bøhren og Gjærum, 1999) i figur 7.1. viser innvirkningen på driftsbalansen ved endring i råvare- og metanolpris.
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Figur 7.1: Stjernediagram som viser hvor følsom driftsbalansen er for endring i råvarepris og metanolpris.

For at driften av anlegget skal være lønnsom må metanolprisen være minst 1710 NOK/tonn.

Diskusjon

3.7. Sammenligning av massebalanser 

Tallmessige sammenligninger er vist i bilag 7.

3.7.1. Håndberegninger og flytskjema 2

Resultatene fra de håndberegnede massebalansene stemte rimelig godt overens med flytskjemaet. De totale molstrømmene kunne avvike med opptil 400 kmol/h, men dette utgjorde under 1 %. Fraksjonene til de ulike komponentene var tilnærmet like, men kunne avvike med 0 til 1 prosentpoeng. Årsakene til disse ulikhetene var antageligvis først og fremst knyttet til størrelsen på purgestrømmen og sammensetningen i F13, dvs væskestrømmen ut av flashtanken. Disse igjen fulgte av de antagelser som ble gjort og de betingelser som ble satt for å kunne løse massebalansen for hånd. 

Ifølge håndberegningene var CO-innholdet i F4 (inn på reaktor) 6,8 %, mens flytskjemaet viste 7,2 %. Den samme tendensen fant en for strøm F5 (ut av reaktor) og resirkulasjonsstrømmen (F11), dvs generelt for hele systemet var CO-innholdet høyere på flytskjemaet. Samtidig var H2-innholdet litt høyere (62,6 % mot 61,9 % i F5) for håndberegningene. En mulig forklaring kunne være at likevekten for vanngass-skiftreaksjonen (rx 2.3) var forskjøvet mot venstre på flytskjemaet sammenliknet med håndberegningene. 

Purgestrømmen ble beregnet høyere for hånd enn på flytskjemaet. Splitten på 2,2 % ble valgt for å oppnå 17,5 % inerter inn på reaktor, dvs i samsvar med flytskjemaet. Sammensetningen av inerter er derimot ikke helt lik. En måtte tappe av mer purgestrøm pga at ingen inerter gikk ut med væskefasen ut av flashen. Dette fordi en her hadde antatt perfekt splitt, dvs at all metanol og vann kondenserte. I tillegg ble CO2-mengden justert. For at beregningene skulle ha stemt enda bedre, burde en ha antatt at noe av de andre komponentene, spesielt CH4 og H2, også var oppløst i væsken.

Mengden metanol som ble produsert var den samme for begge beregningene. Total massebalanse (inn-ut, kg/h) gir avvik på 0,025% for håndberegning og 0,12 % for flytskjemaet. Generelt var molprosenten oppgitt med færre gjeldende siffer på flytskjemaet enn i håndberegningene, mens de totale molstrømmene var svært så nøyaktige. Dette bidro til å gjøre det litt vanskelig å sammenlikne disse to beregningene. 

Ved også å runde av verdiene på håndberegningene, kom en godt ut med verdiene på flytskjemaet. Antagelsen om ideell gass og perfekt split var derfor vellykket. Årsaken til at gassen oppførte seg tilnærmet ideelt skyldtes i første rekke den store andelen H2. 

3.7.2. HYSYS og flytskjema 2

Den mest markante forskjellen mellom HYSYS og flytskjemaet var mengden H2 i systemet. I synteseloopen var H2-strømmen over 2000 kmol/h større i HYSYS, dvs at det var en vesentlig høyere andel H2 i resirk.strømmen. Dette kunne ha sammenheng med at beregningene som ble gjort i HYSYS var basert på tilstandslikninger (Peng-Robinson). 

Som en direkte virkning ble også de totale molstrømmer i HYSYS-sløyfen mer enn 1000 kmol/h større enn på flytskjemaet. Med andre ord hadde ikke økningen i H2 strømmen så stor innvirkning på de andre komponentenes fraksjoner og strømmer. 

I reaktoren ble det produsert mer metanol i HYSYS enn på flytskjema som følge av større totalstrøm. Mengde råmetanol var derimot tilnærmet den samme, pga at resirk.strømmen inneholdt mer metanol i HYSYS. 

Kravet om 7,3 % metanol ut av reaktor innebar at purgestrømmen ble høyere i HYSYS. Inertandel inn på reaktor var ca 15% mot 17,5% på flytskjemaet. 

CO2-mengden var mindre i HYSYS fordi mer CO2 var oppløst i væsken.

3.7.3. HYSYS og håndberegninger

Siden håndberegningene stemte så godt overens med flytskjemaet, ser en de samme avvikene mellom HYSYS og håndberegningene som mellom HYSYS og flytskjema 2: mindre CO2 og mer H2 i HYSYS.

Når det gjelder CO derimot viste håndberegningene lavest innhold av CO, fulgt av HYSYS og flytskjemaet. Dette kan forklares med at omsetningen av CO i håndberegningene er høyere (0,697) enn i HYSYS og på flytskjemaet (0,648 for begge).

Ved partiellkondensasjonen av vann og metanol i F6 og F7, stemte de beregnede fraksjonene i væske- og dampfase best for vann. Mer metanol forble i gassform i HYSYS. Raoults lov ble benyttet for et to-komponentsystem, mens det i virkeligheten var en reell multikomponentblanding.

3.7.4. Likevektsreaktor og omsetningsreaktor i HYSYS

Den største forskjellen mellom de to simuleringene i HYSYS var mengden metanol produsert i reaktoren. Omsetningsgradene var høyere i likevektsreaktoren (XCO = 0,730 og XCO2 = 0,270) enn i omsetningsreaktoren (0,648 og 0,244). Behovet for resirkulasjon ble derfor mindre.

En likevektsreaktor kan sammenlignes med at katalysatoren er helt ny.

3.8. Sammenligning av energibalanser

Tall til sammenligning finnes i bilag 7.

3.8.1. Temperaturer

For både håndberegningene og HYSYS ble T6 satt som konstant. Egentlig burde heller T4, som er temperaturen inn på reaktor, blitt regnet som konstant mhp termodynamikk, katalysator etc. I håndberegningene ble T4 bestemt til 225,5 oC, mens HYSYS kom fram til 218 oC. 

De andre temperaturene som ble beregnet for hånd og i HYSYS stemmer (( 1 oC) med flytskjemaet.

3.8.2. Energiforløpet i metanolsyntesen

Ut fra figur B7.1 ser en at energiforløpet er noe forskjellig mellom håndberegningene og HYSYS. Dette kan skyldes at massestrømmene ikke er helt like. Ved å beregne energiforløpet per mol (figur B7.2) ser en at det fortsatt er avvik, dvs at sammensetningen har betydning. Ved beregning av energistrømmene for hånd ble det dessuten regnet at entalpi er tilnærmet lik indre energi, dvs at det ikke ble tatt hensyn til trykk-volumarbeidet. (Dette kan også sees fra figur B7.2; ved parallell stigning er det ingen trykkendring mellom strømmene.) Som nevnt tidligere avviker også den ene temperaturen (T4), og dette kan også ha bidratt til forskjell i energi.

3.8.3. Reaktor

Mengden kjølevann som ble beregnet for hånd var litt høyere (133,5 tonn/h) enn for HYSYS (124,9 tonn/h). Dersom en hadde benyttet T4 = 225 oC, ville verdiene stemt bedre.

3.8.4. Kompressorer

Ved sammenligning av kompresjonsarbeidene er differansen mellom HYSYS og håndberegninger svært liten. Forskjellene skyldes avvik fra idealitet. 

Generelt oppførte hele systemet seg nærmest ideelt, se tabell B7.13 for z-verdier. 

3.8.5. Varmevekslerne

De beregnede UA-verdiene for HYSYS og for hånd var i samme størrelsesorden. For varmeveksler 2 og 3 var UA-verdiene i HYSYS større enn for håndberegningene (henholdsvis 5 og 15%). Forskjellige referanser for kondensasjonsvarmen kan være årsaken til forskjellen. I varmeveksler 1 var UA-verdien for HYSYS mindre (10 %), siden temperatur inn på reaktor var mindre. 

Av samme grunn ble også kjølemengden for varmevekslerne forskjellig.

.

3.9. Økonomi

3.9.1. Overslagsberegninger

Økonomibetraktningene bygget på overslagsberegninger. For de faste driftskostnadene kunne prosentsatsene ha store intervall.Valg av sats hadde stor betydning for resultatet og brakte derfor stor usikkerhet med i beregningene. Blant de variable driftskostnadene er spesielt katalysatorkostnadene og energikostnadene usikre. Katalysatorprisen som funksjon av produsert metanol ble funnet i litteratur, og kan være annerledes for anlegget på Tjeldbergodden. Energikostnadene er usikre pga at anlegget er svært varmeintegrert og en ikke vet hvor mye netto kjølevann anlegget bruker. En har gått utifra flytskjema for reforming- og synteseanlegget, og kjølemengdene er tatt fra simulering i HYSYS.     

Fra driftsbalansen har en et overskudd per år før skatt på ca 383 millioner NOK. Dette resultatet er for høyt fordi en ikke har tatt hensyn til bl a destillasjonsprosessen. I tillegg må en ta i betraktning usikkerheten i driftskostnadene.

3.9.2. Følsomhetsanalyse

Ut fra følsomhetsanalysen (se figur 7.1) ser en at endring i metanolprisen har mye større innvirkning på driftsbalansen enn råvarepris. For at driften skal være lønnsom må metanolprisen være minst 1710 kr/tonn. 

Driftsbalansen er svært følsom for metanolprisen.

3.10. Vurdering av prosessen

Metanolproduksjon regnes ikke blant de største miljøsynderne (se avsnitt 2.7 om miljø).

Mye av energien gjenvinnes i metanolanlegget, men denne varmeintegrasjonen innebærer at systemet er følsomt for forstyrrelser.

Ifølge flytskjema for reforminganlegget kjøles strømmen fra 530 oC til 30 oC i en kondensator. En kunne kanskje utnyttet denne varmen litt bedre, f eks til kokende vann til reaktoren.

Ved å benytte en quench-reaktor, vil en slippe utgifter til kokende vann (kjølemedium). Men ved at oppholdstiden blir kortere, trengs en større resirkulasjonsstrøm og kompresjonsarbeidet øker.

Dersom en ser på metanolsyntesen isolert, synes en det ville vært mer naturlig med en stor varmeveksler istedet for VV2 og VV3. Dette fordi temperaturdifferansen over varmeveksler 2 er liten.

En ønsker å se på effekten av å endre purgestrømmen:

Ved å redusere purge, øker resirk.strømmen og belastningen på kompressoren og reaktoren øker. Dette vil øke utbyttet.

Økning av purge vil redusere andel inerter inn på reaktor og øke andel metanol i produktstrømmen, men utbyttet blir lavere.

Konklusjon

I prosjektet har en studert metanolsyntesen på Tjeldbergodden med utgangspunkt i et flytskjema med oppgitt temperatur, trykk, mengde og sammensetning for hovedstrømmer i systemet. Håndberegninger av masse- og energibalanser basert på ideelt system viste seg å samsvare godt med flytskjema. Simulering av prosessen i HYSYS ga liknende resultater, men noe mer avvik for massebalansen. Spesielt er H2-mengden i systemet noe høyere i HYSYS.

Det ble foretatt et økonomisk overslag av driften på metanolanlegget. Dette ga et driftsresultat før skatt på 383 millioner NOK. Driftsbalansen er svært følsom for svingninger i metanolprisen. For at driften skal være lønnsom må metanolprisen minst være 1710 NOK/tonn.

Trondheim 6.april 2001
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__________________
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    Trond Haldorsen

      Kristin Vennes
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Symbol
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Betegnelse

A


m2


Arealet av varmeoverføringsoverflaten

Cn





n antall karboner

Cp


J/mol, K

Varmekapasitet ved konstant trykk

Cv


J/mol, K

Varmekapasitet ved konstant volum

F


mol/s, kmol/h

Strømningshastighet

(Fv


mol/s


Kondensert gass per varmeveksler

(Hrx


kJ/mol


Reaksjonsentalpi

(Hvap


J/mol


Fordampningsentalpien

I





Prisindeks

K





Likevektskonstant

nA


mol


Mol komponent A

P


$


Pris

P


bar


Trykk

pAo


bar


Damptrykk over ren komponent

pA


bar


Relle damptrykk

ptot


bar


Totale trykk over blanding

Q


J/s


Varmestrøm

Q





Reaksjonskvotient

q


tonn/h


Massestrøm

R


J/mol,K

Gasskonstant

SN





Støkometrisk tall

T


K


Temperatur

(Tlm


K


Logaritmisk midlere temperaturdifferans

Treell


K 


Temperatur ved reelt  kompresjonsarbeid

Trev


K


Temperatur ved reversibelt 

                                                                        kompresjonsarbeid

TDK





Total driftskostnader

U


W/m2,K

Varmegjennomgangskoeffisienten

Wideell


J/h


Ideelt arbeid

Wrev


J/h


Reversibelt arbeid

xA





Væskefraksjon av komponent A

yA





Dampfraksjon av komponent A

z





Kompressibilitetsfaktor 
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Bilag 1 Kinetikkdata

Likevektskonstanter og hastighetskonstanter for reaksjonskinetikken i metanolreaktoren:

Likevektskonstantene:
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Hastighetskonstantene:
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Bilag 2 Flytskjema
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Reforming 
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Bilag 3 HSC – data

Tabell B3.1: Termodynamiske data

[image: image38.jpg]CO(g) + 2H2(g) = CH30H(g)

T deltaH deltaS deltaG K Log(K)
C kJ -3. kJ

200.000 -96.973 -236.198 14.785 2.332E-002 -1.632
205.000 -97.120 -236.509 15.966 1.801E-002 -1.744
210.000 -97.266 -236.812 17.150 1.399E-002 -1.854
215.000 -97.410 -237.109 18.335 1.091E-002 -1.962
220.000 -97.552 -237.399 19.521 8.554E-003 -2.068
225.000 -97.693 -237.682 20.709 6.736E-003 -2.172
230.000 -97.832 -237.960 21.898 5.327E-003 -2.274
235.000 -97.969 -238.231 23.088 4.231E-003 -2.374
240.000 -98.105 -238.497 24280 3.375E-003 -2.472
245.000 -98.238 -238.756 25473 2.703E-003 -2.568
250.000 -98.371 -239.010 26.668 2.173E-003 -2.663
255.000 -98.501 -239.258 27.863 1.754E-003 -2.756
260.000 -98.630 -239.501 29.060 1.421E-003 -2.847
265.000 -98.757 -239.739 30.258 1.156E-003 -2.937
270.000 -98.883 -239.971 31.457 9.430E-004 -3.026
275.000 -99.007 -240.199 32.658 7.721E-004 -3.112
280.000 -99.129 -240.421 33.859 6.344E-004 -3.198
285.000 -99.250 -240.639 35.062 5.229E-004 -3.282
290.000 -99.370 -240.851 36.266 4.324E-004 -3.364
295.000 -99.487 -241.060 37.471 3.587E-004 -3.445
300.000 -99.604 -241.263 38.676 2.985E-004 -3.525
Formula FM Conc. Amount Amount Volume
g/mol wt-% mol g lor ml

CO(g) 28.010 87.418 1.000 28.010 22414 1

H2(g) 2.016 12.582 2.000 4.032 44.827 1
g/mol wt-% mol g lor ml

CH30H(g) 32.042 100.000 1.000 32.042 22414 1





Tabell B3.2: Temodynamiske data
[image: image39.jpg]CO2(g) + 3H2(g) = CH30H(g) + H20(g)

T deltaH deltaS deltaG K Log(K)
C kJ -4, kJ

200.000 -56.849 -196.745 36.241 9.972E-005 -4.001
205.000 -57.037 -197.140 37.226 8.571E-005 -4.067
210.000 -57.223 -197.528 38.212 7.386E-005 -4.132
215.000 -57.409 -197.910 39.201 6.382E-005 -4.195
220.000 -57.593 -198.285 40.191 5.528E-005 -4.257
225.000 -57.776 -198.654 41.184 4.800E-005 -4.319
230.000 -57.955 -199.011 42.178 4.178E-005 -4.379
235.000 -58.131 -199.359 43.174 3.645E-005 -4.438
240.000 -58.306 -199.703 44.171 3.187E-005 -4.497
245.000 -58.480 -200.041 45.171 2.792E-005 -4.554
250.000 -58.654 -200.374 46.172 2.452E-005 -4.610
255.000 -58.827 -200.703 47.174 2.158E-005 -4.666
260.000 -58.998 -201.026 48.179 1.903E-005 -4.721
265.000 -59.169 -201.345 49.185 1.681E-005 -4.774
270.000 -59.339 -201.659 50.192 1.488E-005 -4.827
275.000 -59.508 -201.969 51.201 1.320E-005 -4.880
280.000 -59.676 -202.274 52212 1.173E-005 -4.931
285.000 -59.843 -202.574 53.224 1.044E-005 -4.981
290.000 -60.009 -202.870 54.238 9.307E-006 -5.031
295.000 -60.174 -203.162 55.253 8.313E-006 -5.080
300.000 -60.337 -203.449 56.269 7.437E-006 -5.129
Formula FM Conc. Amount Amount Volume
g/mol wt-% mol g 1or ml

C02(g) 44.010 87.919 1.000 44.010 22414 1

H2(g) 2.016 12.081 3.000 6.047 67241 1
g/mol wt-% mol g lor ml

CH30H(g) 32.042 64.011 1.000 32.042 22414 1

H20(g) 18.015 35.989 1.000 18.015 22414 1





Tabell B3.3: Termodynamiske data for shiftreaksjonen
[image: image40.jpg]CO(g) + H20(g) = CO2(g) + H2(g)

T deltaH deltaS deltaG K Log(K)
C kJ 1.7 kJ

200.000 -40.124 -39.454 -21.456 2.338E+002 2.369
205.000 -40.083 -39.369 -21.259 2.102E+002 2.323
210.000 -40.043 -39.284 -21.062 1.894E+002 2.277
215.000 -40.001 -39.199 -20.866 1.710E+002 2.233
220.000 -39.959 -39.114 -20.670 1.547E+002 2.190
225.000 -39.917 -39.028 -20.475 1.403E+002 2.147
230.000 -39.877 -38.949 -20.280 1.275E+002 2.106
235.000 -39.838 -38.872 -20.086 1.161E+002 2.065
240.000 -39.799 -38.794 -19.891 1.059E+002 2.025
245.000 -39.758 -38.715 -19.698 9.680E+001 1.986
250.000 -39.717 -38.636 -19.504 8.863E+001 1.948
255.000 -39.675 -38.556 -19.311 8.130E+001 1.910
260.000 -39.632 -38.475 -19.119 7.469E+001 1.873
265.000 -39.588 -38.394 -18.927 6.874E+001 1.837
270.000 -39.544 -38.312 -18.735 6.337E+001 1.802
275.000 -39.499 -38.230 -18.543 5.851E+001 1.767
280.000 -39.454 -38.147 -18.352 5.410E+001 1.733
285.000 -39.408 -38.064 -18.162 5.010E+001 1.700
290.000 -39.361 -37.981 -17.972 4.646E+001 1.667
295.000 -39.314 -37.898 -17.782 4.315E+001 1.635
300.000 -39.266 -37.814 -17.593 4.013E+001 1.603
Formula FM Conc. Amount Amount Volume
g/mol wt-% mol g lor ml

CO(g) 28.010 60.858 1.000 28.010 22414 1

H20(g) 18.015 39.142 1.000 18.015 22414 1
g/mol wt-% mol g 1or ml

CO2(g) 44.010 95.620 1.000 44.010 22414 1

H2(g) 2.016 4.380 1.000 2.016 22414 1




Bilag 4 Håndberegninger massebalanse

Massebalanse over reaktoren

Hovedreaksjoner: 

CO
+
2 H2
(
CH3OH


((1 mol reagert)   
(B4.1)

CO2
+
3 H2
( 
CH3OH
+
H2O
((2 mol reagert)   
(B4.2)

Disse to likningene kan kombineres til en tredje avhengig likning, den såkalte shiftreaksjonen:

CO
+
H2O
(
CO2
+
H2 




(B4.3)

Denne ble antatt å være i likevekt. Ved utgangen av reaktoren, T = 255 oC, er likevektskonstanten, K lik 81,3.

I tillegg er andel metanol i produktstrømmen gitt som 7,3 molprosent, xmetanol = 0,073.

Antok ideell gass-strøm.

En ønsket først å ”sjekke” om disse antakelsene holdt mål ved å bruke data for strøm inn på reaktor fra flytskjema 2, og deretter sammenlikne utstrømmene.

Ved en basis på 100 kmol/h føde inn på reaktor, er sammensetningen av F4 og F5 gitt slik: 

Tabell B4.1: Sammensetning innstrøm (fra flytskjema 2) og utstrøm fra reaktor (tall i kmol/h)


F4
F5

CO2
6,7
6,7-(2

CO
7,2
7,2-(1

H2
68,4
68,4-2(1-3(2

CH4
13,5
13,5

N2
2,5
2,5

Ar
1,5
1,5

H2O
0,04
0,04+(2

CH3OH
0,13
0,13+(1+(2

Totalt
100
100-2(1-2(2

En behøvde to likninger for å løse ut de to ukjente variable, (1 og (2:

-molfraksjon metanol i produktstrøm
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-og likevekt for shiftreaksjonen 
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Partialtrykket for komponent i er lik pi = ni / ntot (ntot-leddene ville forkortes bort).

Likning (B4.5) kan dermed skrives slik:
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Innsatt fra massebalansene:
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Likningen kunne løses ved iterasjon i regneark (Excel) eller ved ”trial and error”-metode.

Løsning: (1 = 4,81 og (2 = 1,44 

Tabell B4.2: Beregnet produktstrøm

Produktstrøm, F5

Flow (kmol/h)
Fraksjon

CO2
6,7-(2 = 5,26
2630
0,060

CO
7,2-(1 = 2,39
1195
0,027

H2
68,4-2(1-3(2 = 54,46
27229
0,62

CH4
13,5
6750
0,15

N2
2,5
1250
0,029

Ar
1,5
750
0,017

H2O
0,04+(2 = 1,48
740
0,017

CH3OH
0,13+(1+(2 = 6,38
3190
0,073

Totalt
100-2(1-2(2 = 87,50
43749
0,993

Skaleringsfaktor: (49999kmol/h) / (100 kmol/h) = 499.99 

Tabell B4.3: Sammenlikning med data på flytskjema 2 (F5):


Fra flytskjema:

Fra beregning:



Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon

CO2
2533
0,058
2630
0,060

CO
1266
0,029
1195
0,027

H2
27028
0,619
27229
0,622

CH4
6768
0,155
6750
0,154

N2
1266
0,029
1250
0,029

Ar
742
0,017
750
0,017

H2O
873
0,02
740
0,017

CH3OH
3187
0,073
3190
0,073

Totalt
43664 
1,000
43749
0,993

Som en kan se av tabellen stemmer de beregnede verdier godt overens med de oppgitte verdiene på flytskjemaet. Fraksjonene er tilnærmet de samme, men noe høyere verdier for CO2 og noe lavere for CO enn på flytskjemaet. Den totale molstrømmen ble beregnet litt høyere enn oppgitt på flytskjemaet.  

Antakelsene om likevekt for shiftreaksjonen og ideell gass er derfor OK. De samme antakelsene ble derfor benyttet i håndberegningene av massebalansen i Excel-arbeidsboken.

Beregning av likevektskonstanter:
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Tabell B4.4: (G og likevektskonstanter ved 255 oC (HSC, dataprogram)


Delta G (kJ/mol)
Likevektskonstant, K

CO+2 H2(CH3OH
27,863
1,754E-3

CO2+3 H2(CH3OH+H2O
47,174
2,158E-5

CO+H2O(CO2+H2
-19,311
81,30

En reaksjon kan aldri ikke ”gå forbi” likevekt. En kunne kontrollere hovedreaksjonene ved å beregne Q ved utgangen av reaktoren (P=82 bar):

Reaksjon (1.1):
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Reaksjon (1.2):
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En ser at reaksjonene ikke var gått helt til likevekt.

I regnearket

I Excel-arbeidsboken ble tilsvarende beregninger foretatt. En tok utgangspunkt i den beregnede F4 (summen av F2 og F12). Gitte data om molfraksjon metanol ut og likevekt for shiftreaksjonen, gir disse likningene for beregning av reaksjonsomfangene:
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(1 som funksjon av (2:
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(2 som funksjon av (1:
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der
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Excel fant reaksjonsomfangene vha iterasjon. Strømmene i F5 ble funnet på samme vis som vist i tabell B4.2. Skaleringsfaktor: 49,518.

Massebalanse over varmevekslerne

Etter reaktoren strømmer gassen gjennom tre varmevekslere. Disse kjøler strømmen slik at noe gass kondenserer. Andel væske i strøm F6 og F7 ble beregnet ut fra flytskjema 2. Dette tilsvarer 1426 kmol/h i F6 og 1944 kmol/h i F7. I strøm F8 ble det antatt at all metanol og vann har kondensert til væske.

Ved hjelp av de reelle damptrykk (pA) og damptrykk over ren komponent (poA) ble molfraksjon i væskefasen bestemt.
Raoults lov:  
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Komponentbalanse: 
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Ved å kombinere likningene B4.17,18 og 19 fikk en uttrykk for væskefraksjon x og gassfraksjon y:
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Damptrykket for rene komponenter ble beregnet fra likning B4.22 (Yaws,1999).
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Verdiene for A, B, C, D og E er hentet fra Yaws. De beregnede damptrykkene er vist i tabell B4.5.

Tabell B4.5: Damptrykk for ren metanol og rent vann ved 118 og 110 grader Celcius.


Partialtrykk metanol


Partialtrykk vann



Temp (K)
Log P
P mmHg
P bar
log P
P mmHg
P bar

391
3.654
4510
6.011
3.143
1389
1.851

383
3.553
3575
4.766
3.029
1068
1.424

De beregnede fraksjonene er vist i tabell B4.6.

Tabell B4.6: Væske-og dampfraksjoner for vann og metanol.


Metanol

Vann


Strøm
X
y
x
Y

F6
0.699
0.0516
0.347
0.00789

F7
0.721
0.0425
0.309
0.00543

En ser at summen av væskefraksjonene ble større enn 1, hvilket gjør at væskeflowen totalt ble litt høyere enn 3,3%. Dette kan vises:
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Total væskestrøm i F6: (495+997) kmol/h = 1492 kmol/h > 1426 kmol/h

For inerter, CO, H2 og CO2 ville strømmene bli de samme som i F5, og sammensetningene for F6 og F7 kan beregnes (se tabell B4.7).

Tabell B4.7: Massebalanse for alle strømmene:


F1

F2

F3

F4



Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)

CO2
0.082
918.4
0.082
918.4
0.067
3338.0
0.067
3338.0

CO
0.211
2363.2
0.211
2363.2
0.068
3358.7
0.068
3358.7

H2
0.689
7716.8
0.689
7716.8
0.690
34155.6
0.690
34155.6

CH4
0.014
156.8
0.014
156.8
0.144
7127.3
0.144
7127.3

N2
0.002
22.4
0.002
22.4
0.021
1018.2
0.021
1018.2

Ar
0.001
11.2
0.001
11.2
0.010
509.1
0.010
509.1

H2O
0.001
11.2
0.001
11.2
0.000
11.2
0.000
11.2

CH3OH
0.000
0.0
0
0
0.000
0.0
0.000
0.0


1.000
11200.0
1
11200
1.000
49518.0
1.000
49518.0

F5

F6





Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon x
Flow l (kmol/h)
Fraksjon y
Flow g (kmol/h)
Flow tot (kmol/h)

0.058
2524.5
0.000
0.0
0.060
2524.5
2524.5

0.024
1017.9
0.000
0.0
0.024
1017.9
1017.9

0.626
27033.6
0.000
0.0
0.647
27033.6
27033.6

0.165
7127.3
0.000
0.0
0.171
7127.3
7127.3

0.024
1018.2
0.000
0.0
0.024
1018.2
1018.2

0.012
509.1
0.000
0.0
0.012
509.1
509.1

0.019
824.7
0.347
494.8
0.008
329.9
824.7

0.073
3154.3
0.699
996.9
0.052
2157.4
3154.3

1.000
43209.4
1.046
1491.7
0.998
41717.8
43209.4

F7





Fraksjon x
Flow l (kmol/h)
Fraksjon y
Flow g (kmol/h)
Flow tot (kmol/h)

0.000
0
0.061
2524.5
2524.5

0.000
0
0.025
1017.9
1017.9

0.000
0
0.655
27033.6
27033.6

0.000
0
0.173
7127.3
7127.3

0.000
0
0.025
1018.2
1018.2

0.000
0
0.012
509.1
509.1

0.309
600.4
0.005
224.2
824.7

0.721
1401.9
0.042
1752.4
3154.3

1.030
2002.4
0.999
41207.1
43209.4

F8




F9


Fraksjon x
Flow l (kmol/h)
Fraksjon y
Flow g (kmol/h)
Flow tot
Fraksjon
Flow (kmol/h)

0.013
50.5
0.063
2474.0
2524.5
0.063
2474.0

0.000
0.0
0.026
1017.9
1017.9
0.026
1017.9

0.000
0.0
0.690
27033.6
27033.6
0.690
27033.6

0.000
0.0
0.182
7127.3
7127.3
0.182
7127.3

0.000
0.0
0.026
1018.2
1018.2
0.026
1018.2

0.000
0.0
0.013
509.1
509.1
0.013
509.1

0.205
824.7
0.000
0.0
824.7
0.000
0.0

0.783
3154.3
0.000
0.0
3154.3
0.000
0.0

1.000
4029.5
1.000
39180.0
43209.4
1.000
39180.0

F10

F11

F12

F13


Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)

0.063
54.4
0.063
2419.6
0.063
2419.6
0.013
50.5

0.026
22.4
0.026
995.5
0.026
995.5
0.000
0.0

0.690
594.7
0.690
26438.8
0.690
26438.8
0.000
0.0

0.182
156.8
0.182
6970.5
0.182
6970.5
0.000
0.0

0.026
22.4
0.026
995.8
0.026
995.8
0.000
0.0

0.013
11.2
0.013
497.9
0.013
497.9
0.000
0.0

0.000
0.0
0.000
0.0
0.000
0.0
0.205
824.7

0.000
0.0
0.000
0.0
0.000
0.0
0.783
3154.3

1.000
861.9596
1.000
38318.0
1.000
38318.0
1.000
4029.5

Bilag 5 Håndberegninger energibalanse

Kompressor 1
Data:

p1 = 32 barg

T1 = 30 (C

p2 = 85 barg

F1 = 11200 kmol/h

( = 0,75

Cp = 30.15 J/mol K

Kompresjonen ble antatt å være reversibelt adiabatisk for en ideell gass med konstant varmekapasitet. 

Syntesegassen, F11, med innløpstemperatur på 30 (C komprimeres fra 32 til 85 barg. 

En beregnet den ideelle utløpstemperaturen, T2rev
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Det reversible kompresjonsarbeidet blir
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Den mekaniske virkningsgraden, (, er på ¾, dermed blir det reelle kompresjonsarbeidet:
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Den virkelige utløpstemperaturen, T2reell, blir
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Kompressor 2

Data:

p11 = 79 barg   

T11 = 35 °C

p12 = 83.8 barg



Cp = 30.82 J/mol K 
( = 0,75

Resirkulasjonsgassen, F11, med innløpstemperatur på 35 (C komprimeres fra 

79 til 83.8 barg. Ideell temperatur ut av kompressor ble beregnet fra likning B5.1.
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Fra massebalansen for resirkulasjonsstrømmen, F11, har en total molstrøm på 38318 kmol/h.  

Beregnet kompresjonsarbeidet for kompressor 2:  
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Beregnet reell temperatur ut av kompressor 2:
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Kjølevann til reaktor

CO
+
2 H2
(
CH3OH


(Hrx1 = -98,501kJ/mol 

CO2
+
3 H2
( 
CH3OH
+
H2O
(Hrx1 = -58,827kJ/mol 

Kjølemengden ble beregnet i to trinn:

Oppvarming av føde til reaktor fra 225 oC til 255 oC.
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(B5.5)

Reaksjonsvarme dannet i reaktoren:

 










(B5.6)
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Noe av reaksjonsvarmen varmer opp strømmen, resten må fjernes vha kjølevann.

Kjøling i reaktor: 2,300*1011 J/h

Kjølingen foregår ved at varmen fordamper kokende vann ved 245 oC og 36 barg. Fordampningsvarme ved 245 oC er 31 kJ/mol.

Nødvendig kjølevann for reaktor: (antar at alt vannet fordamper)
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I Excel ble kjølingen satt lik endring i entalpi = 2,14(1011 J/h. Nødvendig kjølevann ble da 124,4 tonn/h.

Varmevekslerne

Det er to likninger for varmestrøm, Q, i en varmeveksler:

1.
Q = UA(Tlm








(B5.7)

U = varmegjennomgangskoeffisienten (W/m2,K(
A = arealet av varmeoverføringsoverflaten (m2(
(Tlm= logaritmisk midlere temperaturdifferans (K(
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(B5.8)

der

(Ta =  Tvarm, inn – Tkald, ut









(Tb =  Tvarm, ut – Tkald, inn









2.
Q = FtotCp (T+(Hvap((Fv






(B5.9)

Cp = varmekapasiteten til total mol strøm  (J/mol, K(
Ftot = total mol strøm for strømmen  (mol/s(
(Fv= kondensert gass per varmeveksler [mol/s]

(Hvap= fordampningsentalpien [J/mol]

En tenkte seg at prosessen er delt i to, slik at strømmen først blir kjølt ned og deretter blir noe av gassen kondensert.  

Cp-verdier varierer med temperatur og måtte derfor beregnes fra likning B5.10 (Yaws,1999).
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           (B5.10)

Tall for A, B, C, D og E er hentet fra Yaws. Cp-verdier for hver komponent ved de aktuelle temperaturer er gitt i tabell B5.1.
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Tabell B5.1: Cp-verdier for hver komponent ved forskjellige temperaturer.

T(K) 
CH4 (g)
CO (g)
CO2 (g)
Ar (g)
H2 (g)
N2 (g)
CH3OH (g)
CH3OH (l)
H2O (g)
H2O (l)

285.2
35.86
29.05
38.00379
25.399
28.69957
29.05374
44.44278
78.849
33.5752
75.899

300.2
36.41
29.08
38.48179
25.399
28.77351
29.07288
45.27646
80.099
33.6484
75.508

308.2
36.72
29.1
38.73375
25.399
28.81024
29.08426
45.73645
80.816
33.6903
75.348

313.2
36.92
29.12
38.89018
25.399
28.83227
29.09178
46.02911
81.284
33.7175
75.267

339.7
38.03
29.19
39.70601
25.399
28.93795
29.13671
47.64186
84.08
33.8744
75.089

349.7
38.47
29.23
40.00813
25.399
28.97328
29.15583
48.27531
85.293
33.9388
75.14

378.2
39.79
29.33
40.85212
25.399
29.0617
29.21654
50.14584
89.332
34.1376
75.681

383.2
40.04
29.35
40.99762
25.399
29.07548
29.22811
50.48301
90.14
34.1747
75.84

391.2
40.43
29.38
41.22883
25.399
29.09654
29.24718
51.02752
91.5
34.2353
76.137

470.17
44.58
29.75
43.41028
25.399
29.24992
29.46978
56.66389
110.35
34.9137
82.192

498.2
46.15
29.9
44.13926
25.399
29.28618
29.56217
58.73302
119.89
35.1845
85.88

528.2
47.87
30.07
44.89653
25.399
29.31824
29.66822
60.96971
132.12
35.4901
90.859

Fordampningsentalpien ved en annen temperatur enn kokepunktet er gitt ved likning B5.11. Ved beregning ble det brukt middeltemperatur. (Hvap(T) (Dean, 1999) ble beregnet for både vann og metanol.

(Hvap(T)=(Hvap(T0)+(Cp(l)-Cp(g))(T0-T)



     (B5.11)

Beregning for H2O over varmeveksler 2:

(Hvap(114oC)
= (Hvap(100 oC)+(Cp(l)-Cp(g))(100-114)



= 40,66*103 J/mol + (75,98-34,20)J/mol*K(-14K)



= 40,08 kJ/mol
For å beregne Cp-verdier for strømmene ved de enkelte temperaturer måtte en multiplisere fraksjonen for hver komponent med dens tilhørende Cp-verdi.

Cp- verdien for F5:
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(Denne verdien er mindre enn den som er brukt i excelarket, da en i excelarket brukte flere desimaler). 

Cp-verdien for strømmene som inneholder både væske og gass ble beregnet på tilsvarende måte, med å bruke totalfraksjoner.

Cp-verdien varierer inne i varmeveksleren. En valgte derfor å beregne en midlere Cp-verdi for den varme siden og en midlere Cp for den kalde siden.
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           (B5.12)

UA-verdiene til varmevekslerne ble funnet ved å kombinere likning B5.7 og B5.9:
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           (B5.13)

Temperatur inn på varmeveksler 1, dvs T3, var ukjent og  ble beregnet ut fra likning B5.14:
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           (B5.14)
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Beregning av Qvarm side for varmeveksler 2, fra likning B5.9:
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Da en ikke har oppgitt temperatur på fødestrømmen inn på reaktor, ble den beregnet ut fra likning B5.15.
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For å regne ut nødvendig mengde kjølevann for VV2 og VV3, ble Qvarm side satt lik Qkald side:
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De utregnete verdiene for UA, Cp, Q og mengde kjølevann finner en i tabell B5.2.

Tabell B5.2: Utregnede verdier for varmevekslerne


VV1
VV2
VV3

Cp,midlere varmside(J/mol K)
34.46
34.62
34.34

Cp,midlere kaldside (J/mol K)
31.79
75.47
75.70

Q varm side (J/s)
6,973*107
8,239*106
5,051*107

Flow kjølevann (tonn/h)

109
2886

UA (kJ/h K)
6,33*106
8,76*105
3,89*106

Bilag 6 HYSYS

HYSYS-flytskjema, omsetningsreaktor
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Bilag 7 Sammenligninger

Tabell B7.1: Sammenligning mellom håndberegninger og flytskjema


3.11. Håndberegning
3.12. Flytskjema










F1
4. Syntesegass





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
Kg/h

CO2
8.2%
918.4
40418.8
8.2%
918.4
40418.8

CO
21.1%
2363.2
66193.2
21.1%
2363.2
66193.2

H2
68.9%
7716.8
15587.9
68.9%
7716.8
15587.9

CH4
1.4%
156.8
2516.6
1.4%
156.8
2516.6

N2
0.2%
22.4
627.6
0.2%
22.4
627.6

Ar
0.1%
11.2
447.4
0.1%
11.2
447.4

H2O
0.1%
11.2
201.8
0.1%
11.2
201.8

CH3OH
0.0%
0
0.0
0.0%
0
0.0


100.0%
11200
125993.5
100.0%
11200
125993.5










F4
5. Inn på reaktor





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
Kg/h

CO2
6.7%
3338.0
146903.6
6.7 %
3349.9
147430.6

CO
6.8%
3358.7
94076.9
7.2 %
3599.9
100834.0

H2
69.0%
34155.6
68994.4
68.4 %
34199.3
69082.6

CH4
14.4%
7127.3
114392.7
13.5 %
6749.9
108335.3

N2
2.1%
1018.2
28529.5
2.5 %
1250.0
35024.3

Ar
1.0%
509.1
20338.2
1.5 %
750.0
29961.9

H2O
0.0%
11.2
201.8
0.04%
20.0
360.4

CH3OH
0.0%
0.0
0.0
0.13%
65.0
2082.6


100.0%
49518.0
473437.0

49999.0
493111.6










F5
6. Ut av reaktor





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
Kg/h

CO2
5.8%
2524.5
111102.2
5.8 %
2532.5
111455.9

CO
2.4%
1017.9
28510.9
2.9 %
1266.3
35467.8

H2
62.6%
27033.6
54607.8
61.9 %
27028.0
54596.6

CH4
16.5%
7127.3
114392.7
15.5 %
6767.9
108625.1

N2
2.4%
1018.2
28529.5
2.9 %
1266.3
35480.5

Ar
1.2%
509.1
20338.2
1.7 %
742.3
29654.4

H2O
1.9%
824.7
14860.8
2.0 %
873.3
15736.5

CH3OH
7.3%
3154.3
101063.4
7.3 %
3187.5
102126.6


100.0%
43209.4
473405.5

43664.0
493143.4










F10
7. Purge





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
Kg/h

CO2
6.3%
54.4
2395.4
6.3 %
47.1
2071.7

CO
2.6%
22.4
627.2
3.1 %
23.2
648.8

H2
69.0%
594.7
1201.4
68.3 %
510.3
1030.9

CH4
18.2%
156.8
2516.6
17.0 %
127.0
2038.7

N2
2.6%
22.4
627.6
3.2 %
23.9
670.0

Ar
1.3%
11.2
447.4
1.9 %
14.2
567.2

H2O
0.0%
0.0
0.0
0.02%
0.1
2.7

CH3OH
0.0%
0.0
0.0
0.18%
1.3
43.1


100.0%
862.0
7815.7

747.2
7073.0










F11
8. Resirkulasjon





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
Kg/h

CO2
6.3%
2419.6
106484.8
6.3 %
2444.3
107572.5

CO
2.6%
995.5
27883.6
3.1 %
1202.7
33688.7

H2
69.0%
26438.8
53406.4
68.3 %
26499.0
53528.0

CH4
18.2%
6970.5
111876.1
17.0 %
6595.7
105860.3

N2
2.6%
995.8
27901.8
3.2 %
1241.5
34787.8

Ar
1.3%
497.9
19890.7
1.9 %
737.2
29449.6

H2O
0.0%
0.0
0.0
0.02%
7.8
139.8

CH3OH
0.0%
0.0
0.0
0.18%
69.8
2237.6


100.0%
38318.0
347443.5

38798.0
367264.4










F13
9. Råmetanol





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
1.3%
50.5
2222.0
1.2 %
49.3
2171.1

CO
0.0%
0.0
0.0
0.1 %
2.5
69.1

H2
0.0%
0.0
0.0
0.7 %
28.8
58.1

CH4
0.0%
0.0
0.0
0.6 %
24.7
395.9

N2
0.0%
0.0
0.0
0.04%
1.6
46.1

Ar
0.0%
0.0
0.0
0.04%
1.6
65.7

H2O
20.5%
824.7
14860.8
20.4 %
838.6
15112.4

CH3OH
78.3%
3154.3
101063.4
76.8 %
3157.2
101158.2


100.0%
4029.5
118146.3

4111.0
119076.6

Tabell B7.2: Sammenligning mellom håndberegninger og simulering i Hysys 


Håndberegning
HYSYS, omsetningsreaktor










F1
10. Syntesegass





Fraksjon
kmol/h
Kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
8.2%
918.4
40418.8
8.2%
918.4
40418.8

CO
21.1%
2363.2
66193.2
21.1%
2363.2
66193.2

H2
68.9%
7716.8
15587.9
68.9%
7716.8
15587.9

CH4
1.4%
156.8
2516.6
1.4%
156.8
2516.6

N2
0.2%
22.4
627.6
0.2%
22.4
627.6

Ar
0.1%
11.2
447.4
0.1%
11.2
447.4

H2O
0.1%
11.2
201.8
0.1%
11.2
201.8

CH3OH
0.0%
0
0.0
0.0%
0
0.0


100.0%
11200
125993.5
100.0%
11200
125993.5










F4
11. Inn på reaktor





Fraksjon
kmol/h
Kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
6.7%
3338.0
146903.6
6.31%
3229.7
142137.2

CO
6.8%
3358.7
94076.9
7.04%
3601.0
100864.3

H2
69.0%
34155.6
68994.4
71.46%
36577.1
73885.7

CH4
14.4%
7127.3
114392.7
12.17%
6231.2
100010.6

N2
2.1%
1018.2
28529.5
1.76%
902.7
25294.5

Ar
1.0%
509.1
20338.2
0.90%
458.5
18318.7

H2O
0.0%
11.2
201.8
0.03%
17.0
307.1

CH3OH
0.0%
0.0
0.0
0.33%
168.3
5393.8


100.0%
49518.0
473437.0

51185.6
466211.9










F5
12. Ut av reaktor





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
5.8%
2524.5
111102.2
5.43%
2441.6
107455.7

CO
2.4%
1017.9
28510.9
2.82%
1267.6
35504.2

H2
62.6%
27033.6
54607.8
65.74%
29546.1
59683.1

CH4
16.5%
7127.3
114392.7
13.86%
6231.2
100010.6

N2
2.4%
1018.2
28529.5
2.01%
902.7
25294.5

Ar
1.2%
509.1
20338.2
1.02%
458.5
18318.7

H2O
1.9%
824.7
14860.8
1.79%
805.1
14507.5

CH3OH
7.3%
3154.3
101063.4
7.32%
3289.8
105406.4


100.0%
43209.4
473405.5

44942.6
466180.7










F10
13. Purge





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
6.3%
54.4
2395.4
5.78%
53.5
2353.1

CO
2.6%
22.4
627.2
3.10%
28.6
802.1

H2
69.0%
594.7
1201.4
72.18%
667.6
1348.6

CH4
18.2%
156.8
2516.6
15.19%
140.5
2255.4

N2
2.6%
22.4
627.6
2.20%
20.4
570.6

Ar
1.3%
11.2
447.4
1.12%
10.3
413.4

H2O
0.0%
0.0
0.0
0.01%
0.1
2.4

CH3OH
0.0%
0.0
0.0
0.42%
3.9
124.8


100.0%
862.0
7815.7

925.0
7870.4










F11
14. Resirkulasjon





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
6.3%
2419.6
106484.8
5.78%
2311.3
101718.4

CO
2.6%
995.5
27883.6
3.10%
1237.8
34671.1

H2
69.0%
26438.8
53406.4
72.18%
28860.3
58297.8

CH4
18.2%
6970.5
111876.1
15.19%
6074.4
97494.0

N2
2.6%
995.8
27901.8
2.20%
880.3
24666.9

Ar
1.3%
497.9
19890.7
1.12%
447.3
17871.3

H2O
0.0%
0.0
0.0
0.01%
5.8
105.2

CH3OH
0.0%
0.0
0.0
0.42%
168.3
5393.8


100.0%
38318.0
347443.5

39985.6
340218.4










F13
15. Råmetanol





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
1.3%
50.5
2222.0
1.91%
76.9
3383.8

CO
0.0%
0.0
0.0
0.03%
1.1
31.1

H2
0.0%
0.0
0.0
0.43%
17.5
35.3

CH4
0.0%
0.0
0.0
0.40%
16.1
258.6

N2
0.0%
0.0
0.0
0.05%
2.0
56.4

Ar
0.0%
0.0
0.0
0.02%
0.8
33.5

H2O
20.5%
824.7
14860.8
19.82%
799.1
14399.7

CH3OH
78.3%
3154.3
101063.4
77.34%
3117.5
99885.1


100.0%
4029.5
118146.3

4031.0
118083.4

Tabell B7.3: Sammenligning mellom flytskjema og simulering i Hysys med en omsetningsreaktor.


Flytskjema
HYSYS, omsetningsreaktor










F1
16. Syntesegass





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
8.2%
918.4
40418.8
8.2%
918.4
40418.8

CO
21.1%
2363.2
66193.2
21.1%
2363.2
66193.2

H2
68.9%
7716.8
15587.9
68.9%
7716.8
15587.9

CH4
1.4%
156.8
2516.6
1.4%
156.8
2516.6

N2
0.2%
22.4
627.6
0.2%
22.4
627.6

Ar
0.1%
11.2
447.4
0.1%
11.2
447.4

H2O
0.1%
11.2
201.8
0.1%
11.2
201.8

CH3OH
0.0%
0
0.0
0.0%
0
0.0


100.0%
11200
125993.5
100.0%
11200
125993.5










F4
17. Inn på reaktor





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
6.7 %
3349.9
147430.6
6.31%
3229.7
142137.2

CO
7.2 %
3599.9
100834.0
7.04%
3601.0
100864.3

H2
68.4 %
34199.3
69082.6
71.46%
36577.1
73885.7

CH4
13.5 %
6749.9
108335.3
12.17%
6231.2
100010.6

N2
2.5 %
1250.0
35024.3
1.76%
902.7
25294.5

Ar
1.5 %
750.0
29961.9
0.90%
458.5
18318.7

H2O
0.04%
20.0
360.4
0.03%
17.0
307.1

CH3OH
0.13%
65.0
2082.6
0.33%
168.3
5393.8



49999.0
493111.6

51185.6
466211.9










F5
18. Ut av reaktor





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
5.8 %
2532.5
111455.9
5.43%
2441.6
107455.7

CO
2.9 %
1266.3
35467.8
2.82%
1267.6
35504.2

H2
61.9 %
27028.0
54596.6
65.74%
29546.1
59683.1

CH4
15.5 %
6767.9
108625.1
13.86%
6231.2
100010.6

N2
2.9 %
1266.3
35480.5
2.01%
902.7
25294.5

Ar
1.7 %
742.3
29654.4
1.02%
458.5
18318.7

H2O
2.0 %
873.3
15736.5
1.79%
805.1
14507.5

CH3OH
7.3 %
3187.5
102126.6
7.32%
3289.8
105406.4



43664.0
493143.4

44942.6
466180.7










F10
19. Purge





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
6.3 %
47.1
2071.7
5.78%
53.5
2353.1

CO
3.1 %
23.2
648.8
3.10%
28.6
802.1

H2
68.3 %
510.3
1030.9
72.18%
667.6
1348.6

CH4
17.0 %
127.0
2038.7
15.19%
140.5
2255.4

N2
3.2 %
23.9
670.0
2.20%
20.4
570.6

Ar
1.9 %
14.2
567.2
1.12%
10.3
413.4

H2O
0.02%
0.1
2.7
0.01%
0.1
2.4

CH3OH
0.18%
1.3
43.1
0.42%
3.9
124.8



747.2
7073.0

925.0
7870.4










F11
20. Resirkulasjon





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
6.3 %
2444.3
107572.5
5.78%
2311.3
101718.4

CO
3.1 %
1202.7
33688.7
3.10%
1237.8
34671.1

H2
68.3 %
26499.0
53528.0
72.18%
28860.3
58297.8

CH4
17.0 %
6595.7
105860.3
15.19%
6074.4
97494.0

N2
3.2 %
1241.5
34787.8
2.20%
880.3
24666.9

Ar
1.9 %
737.2
29449.6
1.12%
447.3
17871.3

H2O
0.02%
7.8
139.8
0.01%
5.8
105.2

CH3OH
0.18%
69.8
2237.6
0.42%
168.3
5393.8



38798.0
367264.4

39985.6
340218.4










F13
21. Råmetanol





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
1.2 %
49.3
2171.1
1.91%
76.9
3383.8

CO
0.1 %
2.5
69.1
0.03%
1.1
31.1

H2
0.7 %
28.8
58.1
0.43%
17.5
35.3

CH4
0.6 %
24.7
395.9
0.40%
16.1
258.6

N2
0.04%
1.6
46.1
0.05%
2.0
56.4

Ar
0.04%
1.6
65.7
0.02%
0.8
33.5

H2O
20.4 %
838.6
15112.4
19.82%
799.1
14399.7

CH3OH
76.8 %
3157.2
101158.2
77.34%
3117.5
99885.1



4111.0
119076.6

4031.0
118083.4

Tabell B7.4: Sammenligning mellom bruk av omsetningsreaktor og likevektsreaktor i Hysys.


HYSYS, omsetningsreaktor
HYSYS, likevektsreaktor










F1
22. Syntesegass





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
8.2%
918.4
40418.8
8.2%
918.4
40418.8

CO
21.1%
2363.2
66193.2
21.1%
2363.2
66193.2

H2
68.9%
7716.8
15587.9
68.9%
7716.8
15587.9

CH4
1.4%
156.8
2516.6
1.4%
156.8
2516.6

N2
0.2%
22.4
627.6
0.2%
22.4
627.6

Ar
0.1%
11.2
447.4
0.1%
11.2
447.4

H2O
0.1%
11.2
201.8
0.1%
11.2
201.8

CH3OH
0.0%
0
0.0
0.0%
0
0.0


100.0%
11200
125993.5
100.0%
11200
125993.5










F4
23. Inn på reaktor





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
6.31%
3229.7
142137.2
6.38%
2923.4
128661.0

CO
7.04%
3601.0
100864.3
6.99%
3204.6
89760.7

H2
71.46%
36577.1
73885.7
71.52%
32768.1
66191.6

CH4
12.17%
6231.2
100010.6
12.11%
5547.9
89043.7

N2
1.76%
902.7
25294.5
1.75%
804.1
22530.4

Ar
0.90%
458.5
18318.7
0.89%
408.6
16322.3

H2O
0.03%
17.0
307.1
0.04%
16.2
292.6

CH3OH
0.33%
168.3
5393.8
0.32%
145.9
4673.9



51185.6
466211.9

45818.8
417476.2










F5
24. Ut av reaktor





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
5.43%
2441.6
107455.7
5.40%
2134.5
93937.4

CO
2.82%
1267.6
35504.2
2.18%
864.1
24204.7

H2
65.74%
29546.1
59683.1
65.02%
25720.3
51954.9

CH4
13.86%
6231.2
100010.6
14.02%
5547.9
89043.7

N2
2.01%
902.7
25294.5
2.03%
804.1
22530.4

Ar
1.02%
458.5
18318.7
1.03%
408.6
16322.3

H2O
1.79%
805.1
14507.5
2.04%
805.2
14510.2

CH3OH
7.32%
3289.8
105406.4
8.28%
3275.3
104941.3



44942.6
466180.7

39559.9
417444.9










F10
25. Purge





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
5.78%
53.5
2353.1
5.79%
52.1
2294.1

CO
3.10%
28.6
802.1
2.43%
21.9
612.7

H2
72.18%
667.6
1348.6
72.36%
651.3
1315.6

CH4
15.19%
140.5
2255.4
15.57%
140.2
2249.5

N2
2.20%
20.4
570.6
2.26%
20.3
569.4

Ar
1.12%
10.3
413.4
1.15%
10.3
412.7

H2O
0.01%
0.1
2.4
0.01%
0.1
2.4

CH3OH
0.42%
3.9
124.8
0.42%
3.8
121.5



925.0
7870.4

900.0
7577.8










F11
26. Resirkulasjon





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
5.78%
2311.3
101718.4
5.79%
2005.0
88242.2

CO
3.10%
1237.8
34671.1
2.43%
841.4
23567.5

H2
72.18%
28860.3
58297.8
72.36%
25051.3
50603.7

CH4
15.19%
6074.4
97494.0
15.57%
5391.1
86527.0

N2
2.20%
880.3
24666.9
2.26%
781.7
21902.8

Ar
1.12%
447.3
17871.3
1.15%
397.4
15874.8

H2O
0.01%
5.8
105.2
0.01%
5.0
90.7

CH3OH
0.42%
168.3
5393.8
0.42%
145.9
4673.9



39985.6
340218.4

34618.8
291482.7










F13
27. Råmetanol





Fraksjon
kmol/h
kg/h
Fraksjon
kmol/h
kg/h

CO2
1.91%
76.9
3383.8
1.91%
77.3
3401.2

CO
0.03%
1.1
31.1
0.02%
0.9
24.5

H2
0.43%
17.5
35.3
0.43%
17.6
35.5

CH4
0.40%
16.1
258.6
0.41%
16.6
266.1

N2
0.05%
2.0
56.4
0.05%
2.1
58.0

Ar
0.02%
0.8
33.5
0.02%
0.9
34.5

H2O
19.82%
799.1
14399.7
19.80%
800.1
14417.1

CH3OH
77.34%
3117.5
99885.1
77.35%
3125.7
100145.8



4031.0
118083.4

4040.9
118382.7

Tabell B7.5: Sammenligning av fasefraksjoner gjennom varmevekslere mellom 

    HYSYS simulering og håndberegninger


HYSYS, omsetningsreaktor
Håndberegninger

28. Strøm: F6





28.1.1. 





Gass fase
Mol fraksjon
kmol/h
Molfraksjon
kmol/h

CO2
5.54%
2434.00
6.04%
2524.48

CO
2.89%
1267.00
2.44%
1017.88

Hydrogen
67.26%
29540.00
64.68%
27033.57

Methane
14.18%
6228.00
17.05%
7127.27

Nitrogen
2.06%
902.30
2.44%
1018.18

Argon
1.04%
458.30
1.22%
509.09

H2O
1.00%
437.80
0.79%
329.85

Methanol
6.03%
2648.00
5.16%
2157.44

Total 
100.00%
43910.00
99.81%
41717.76

28.1.2. 





Væske fase
Mol fraksjon
kmol/h
Molfraksjon
kmol/h

CO2
0.71%
7.30
0.00%
0.00

CO
0.04%
0.38
0.00%
0.00

Hydrogen
0.75%
7.66
0.00%
0.00

Methane
0.29%
2.96
0.00%
0.00

Nitrogen
0.04%
0.43
0.00%
0.00

Argon
0.02%
0.19
0.00%
0.00

H2O
35.74%
367.20
34.70%
494.83

Methanol
62.42%
641.30
69.91%
996.85

Total 
100.00%
1027.00
104.61%
1491.68







Strøm: F7





28.1.3. 





Gass fase
Mol fraksjon
kmol/h
Molfraksjon
kmol/h

CO2
5.60%
2429.00
6.12%
2524.48

CO
2.92%
1267.00
2.47%
1017.88

Hydrogen
68.12%
29530.00
65.51%
27033.57

Methane
14.36%
6226.00
17.27%
7127.27

Nitrogen
2.08%
902.00
2.47%
1018.18

Argon
1.06%
458.20
1.23%
509.09

H2O
0.68%
296.10
0.54%
224.25

Methanol
5.18%
2246.00
4.25%
1752.36

Total 
100.00%
43360.00
99.86%
41207.08







Væske fase
Mol fraksjon
kmol/h
Molfraksjon
kmol/h

CO2
0.80%
12.71
0.00%
0.00

CO
0.04%
0.61
0.00%
0.00

Hydrogen
0.75%
11.94
0.00%
0.00

Methane
0.33%
5.23
0.00%
0.00

Nitrogen
0.05%
0.71
0.00%
0.00

Argon
0.02%
0.32
0.00%
0.00

H2O
32.13%
508.90
30.88%
600.43

Methanol
65.87%
1043.00
72.10%
1401.93

Total 
100.00%
1584.00
102.98%
2002.36







Strøm: F8





28.1.4. 





Gass fase
Mol fraksjon
kmol/h
Molfraksjon
kmol/h

CO2
5.78%
2364.00
6.31%
2473.99

CO
3.10%
1266.00
2.60%
1017.88

Hydrogen
72.18%
29530.00
69.00%
27033.57

Methane
15.19%
6215.00
18.19%
7127.27

Nitrogen
2.20%
900.70
2.60%
1018.18

Argon
1.12%
457.70
1.30%
509.09

H2O
0.01%
5.96
0.00%
0.00

Methanol
0.42%
172.00
0.00%
0.00

Total 
100.00%
40910.00
100.00%
39179.98

28.1.5. 





Væske fase
Mol fraksjon
kmol/h
Molfraksjon
kmol/h

CO2
1.91%
77.11
1.25%
50.49

CO
0.03%
1.11
0.00%
0.00

Hydrogen
0.43%
17.52
0.00%
0.00

Methane
0.40%
16.17
0.00%
0.00

Nitrogen
0.05%
2.02
0.00%
0.00

Argon
0.02%
0.84
0.00%
0.00

H2O
19.82%
799.10
20.47%
824.68

Methanol
77.33%
3118.00
78.28%
3154.29

Total 
100.00%
4032.00
100.00%
4029.46

Tabell B7.6: Avvik i total massebalanse

Massebalanse [kg/h]
Inn
Ut

Differanse
%

Håndberegning
125993.5
125962.0

31.5
0.025

Flytskjema
125993.5
126149.6

-156.1
-0.1239

HYSYS, omsetningsreaktor

125993.5
125953.8

39.7
0.0315

HYSYS, likevektsreaktor

125993.5
125960.5

33.0
0.0262

Tabell B7.7: Avvik i massebalanse for hver komponent i systemet 

Håndberegninger



Inn
Ut
Differanse
%

Karbon 

41295
41295.2
0.0
0

Hydrogen

16244
16244
0.0
0

Oksygen

67379
67379.2
0.0
0

Nitrogen

627.65
627.648
0.0
0

Argon

447.44
447.4
0.0
0

Flytskjema



Inn
Ut
Differanse
%

Karbon 

41295
41222.1
73.0
0.1769

Hydrogen

16244
16156.9
87.1
0.5363

Oksygen

67379
67453.2
-74.0
-0.1099

Nitrogen

627.65
716.045
-88.4
-14.084

Argon

447.44
632.856
-185.4
-41.439

HYSYS, omsetningsreaktor



Inn
Ut
Differanse
%

Karbon 

41295
41292
3.1
0.0076

Hydrogen

16244
16241.6
2.4
0.0150

Oksygen

67379
67377.4
1.8
0.0027

Nitrogen

627.65
626.981
0.7
0.1063

Argon

447.44
446.966
0.5
0.1058

HYSYS, likevektsreaktor



Inn
Ut
Differanse
%

Karbon 

41295
41294.4
0.8
0.0019

Hydrogen

16244
16243.6
0.5
0.0028

Oksygen

67379
67379.2
0.0
-3E-06

Nitrogen

627.65
627.388
0.3
0.0414

Argon

447.44
447.247
0.2
0.0432

Tabell B7.8: Sammenligning av energibalanse

28.2. Entalpi [kJ/s]


Håndberegninger

HYSYS, omsetningsreaktor


F1
-176811.5
-176870.9

F2
-173286.7
-165225

F3
-609847.9
-588689.4

F4
-587457
-518556

F5
-646945.6
-579926.8

F6
-672681.6
-650052.5

F7
-681401.3
-658669.8

F8
-726702.4
-716619.8

F9
-446526
-435519

F10
-9823.571
-9847.204

F11
-436702.4
-425671.8

F12
-434733.9
-423464.5

F13
-280176.4
-281100.9

Tabell B7.9: Sammenligning av UA verdier

28.3. UA [kJ/K,h]


Håndberegninger

HYSYS, omsetningsreaktor

vv1
6.33E+06
5.73E+06

vv2
8.76E+05
9.16E+05

vv3
3.89E+06
4.46E+06

Tabell B7.10: Sammenligning av kjølevann mengder

Kjølevann [tonn/h]


Håndberegniner
Hysys, omsetningsreaktor

Varmeveksler 2
109
110

Varmeveksler 3
2886
3226

Reaktor
134
125

Tabell B7.11: Sammenligning av beregnede temperaturer

28.4. Temperatur [(C]


Håndberegninger

HYSYS, omsetningsreaktor

Flytskjema

F2
152.0
153.6
153

F12
41.6
41.5
41

F3
66.1
65.6
-----

F4
225.5
218.3
225

Tabell B7.12: Sammenligning av kompresjonsarbeid

28.5. Kompresjonsarbeid [kJ/h]


Håndberegninger
Hysys

Kompressor 1
4.124E+07
4.193E+07

Kompressor 2
7.839E+06
7.936E+06

Tabell B7.13: Kompressibilitetsfaktor beregnet av HYSYS gjennom systemet for gassfasen

Strøm
z-faktor

Strøm
z-faktor

F1
1.003774

F7
1.005967

F2
1.025587

F8
1.011824

F3
1.018133

F9
1.011747

F4
1.023759

F10
1.011747

F5
1.01482

F11
1.011747

F6
1.004057

F12
1.014034

Figur B7.1: Energiforløpet i metanolsyntesen beregnet for hånd og i HYSYS. Strømnumrene refererer 
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       til flytskjema 1 i bilag 2.

Figur B7.2 :Energiforløpet i metanolsyntesen uavhengig av massestrøm mellom håndberegninger og

      HYSYS
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Bilag 8 Forbrukstall for prosessen

Bilaget inneholder forbrukstall for anlegget ved ett års produksjon. Det antas at et produksjonsår er 95% av et år. Driftstimer pr år blir 8322. Forbrukstallene er hentet fra simuleringen på HYSYS (se bilag 6) med omsetningsreaktor og danner grunnlag for beregning av utgifter til råvarer i bilag 9.

Forbruk av råvarer

Oksygen, O2:

Forbruk oksygen: 34,345 tonn/h(8322 h/år = 2,858(105 tonn/år

Naturgass:

Av naturgass som kommer inn til Tjeldbergodden blir ca 84% omdannet til metanol mens ca 16% blir brukt til å varme opp prosessen for å få i gang de kjemiske reaksjonene i reformingsanlegget (Kotte, 1997).

Forbruk naturgass til metanol: 65300 Sm3/h(8322 h/år = 5,434(108 Sm3/år

Forbruk naturgass til oppvarming: 12438 Sm3/h(8322 h/år =1,035(108 Sm3/år 

Total forbruk naturgass: 6,469 (108 Sm3/år
Forbruk av kjølevann

Varmeveksler 2:
Nødvendig mengde demineralisert kjølevann: 109727 kg/h(8322 h/år = 9,131(105 tonn/år

Varmeveksler 3:
Nødvendig mengde kjølevann: 3225930 kg/h(8322 h/år = 2,685(107 tonn/år

Reaktor:
Nødvendig mengde kjølevann: 124886 kg/h(8322 h/år = 1,039(106 tonn/år

Kondenser på reformingsanlegget:

Nødvendig mengde kjølevann: 6361378 kg/h(8322 h/år = 5,294(107 tonn/år

Total nødvendig mengde demineralisert kjølevann: 9,131(105 tonn/år

Total nødvendig mengde kjølevann:  8,083(107 tonn/år
Forbruk av damp

Forbruk damp: 1,031(105 kg/h(8322 h/år = 8,58(105 tonn/år
Forbruk av elektrisk kraft

Ifølge Roger Hansen, Statoil bruker anlegget på Tjeldbergodden 32 MW. Anlegget produserer 25 MW, mens 7 MW kjøpes fra el.nettet i Norge.

Produsert på anlegget i året: 25MW(8322 h/år = 208050 MWh/år
Kjøpes fra el.nettet: 7MW(8322 h/år = 58254 MWh/år
Bilag 9 Driftskostnader

Ved beregning av de variable driftskostnadene er det antatt at anlegget er i drift 95% av året, altså 8322 timer. 

Investeringen på metanolanlegget var på 3 200 000 NOK (Skogestad).

Forbrukstallene er hentet fra bilag 8. Dersom det ikke er referert til noe er prisene hentet fra Coulson & Richardson’s og indeksregulert til 2001 priser etter likning B9.1.
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P1= Opprinnelig pris

P2= 2001 pris

I1= Opprinnelig prisindeks, Marshall& Swift Equipment Cost Index

I2= Prisindeks 2001, Marshall& Swift Equipment Cost Index

Variable driftskostnader

Utgifter til råvarer

Oksygen, O2:

Årsforbruk: 2,858(105 tonn/år


Pris: 35 $/tonn  (Hansen, R.)


Valutapris: 9,05 NOK/$


Kostnad: 2,858(105 tonn/år (35 $/tonn(9,05 NOK/år = 90 527 000 NOK/år 

Naturgass:

Årsforbruk: 6,469(108 Sm3/år


Pris: 30 øre/Sm3 (Hansen, R.)


Kostnad: 6,469(108 Sm3 (30 øre/Sm3 = 194 070 000 NOK/år

Kostnad råvarer: 284 597 000 NOK/år

Utgifter til katalysator

I følge Cheng kan en anta katalysatorkostnader på 1,60 $/tonn produkt, ved et anlegg som har en kapasitet på 750 000 tonn metanol/år. 


Produksjon metanol:
831293 tonn/år


Pris: 1,60 $/tonn


Valutapris: 9,05 NOK/$


Kostnad: 831293 tonn/år(1,60 $/tonn(9,05 NOK/$ = 12 037 000 NOK/år

Kostnad katalysator: 12 037 000 NOK/år
Energiforbruk

Elkraft:
Årsforbruk: 58254 MWh/år

Pris: 25 øre/kWh (Skogestad)

Kostnad: 58254 MWh/år(103kWh/MWh(25 øre/kWh =  14 564 000 NOK/år

Damp:


Årsforbruk: 8,58(105 tonn/år



Pris: 12,54 $/tonn


Valutapris: 9,05 NOK/$

Kostnad: 8,58(105 tonn/år (12,54 $/tonn(9,05 NOK/$ = 97 372 000 NOK/år

Kjølevann:
Årsforbruk demineralisert kjølevann: 9,131(105 tonn/år


Pris: 0,16 $/tonn


Valutapris: 9,05 NOK/$

Kostnad: 9,131(105 tonn/år (0,16 $/tonn(9,05 NOK/$ = 1 322 000 NOK/år

Årsforbruk kjølevann: 8,083(107 tonn/år

Pris: 0,0836 $/tonn

Valutapris: 9,05 NOK/$

Kostnad: 8,083(107 tonn/år (0,0836 $/tonn(9,05 NOK/$ = 61 154 000 NOK/år

Total kostnad kjølevann: 62 476 000 NOK/år

 Energikostnader: 174 412 000 NOK/år

Pakking, emballasje, frakt, distribusjon og lagring

Kostnader i forbindelse med pakking, emballasje og lagring er ikke med i beregningene siden produktet blir solgt som bulkvare rett fra oppholdstanken. Kostnader for frakt og distribusjon er neglisjerbare i forhold til de andre kostnadene.

Totale variable kostnader = 471 046 000 NOK/år

Faste driftskostnader

Foredlingskostnader

Lønnskostnader:
Tjeldbergodden har 7 skift med 9 ansatte pr skift, altså 63 driftsoperatører. Tilsammen er det 100 ansatte (Kotte, 1997). I  følge Nesse kan en anta en lønn for faglærte driftsoperatører på 400 000 NOK/år, dette inkluderer felles utgifter som sosiale omkostninger. En antar at alle 100 ansatte har samme lønn (i snitt).


Antall ansatte: 100 ansatte


Lønnskostander: 400 000 NOK/år,ansatt(100 ansatte = 40 000 000 NOK/år

Kostnader vedlikehold:

Ifølge Peters og Timmerhaus er kostnader for vedlikehold i prosessindustrien gjennomsnittlig 6% av investeringen. 


Investering: 3 200 000 000 NOK (Skogestad)


Kostnad: 3 200 000 000(0,06 = 192 000 000 NOK/år

Kostnader driftslaboratorium:

Kostnader for drift av laboratorie utgjør 2-4% av driftskostnadene pr. år. Velger 2% for anlegget på Tjeldbergodden.


Kostnad: 0,02(TDK

Foredlingskostnader: (232 000 000 + 0,02(TDK) NOK/år

Avskrivninger

Avskriver anlegget på 10 år. Flat avskrivning, 10% av investeringen pr år.


Kostnad: 0,1(3 200 000 000 = 320 000 000 NOK/år

Forsikringspremier

Forsikringspremier utgjør 1% av investeringen pr. år. 

Investering: 3 200 000 000 NOK


Kostnad: 0,01(3 200 000 000 = 32 000 000 NOK/år

Eiendomsskatt

Eiendomsskatten utgjør 0,7% av investeringen pr. år.

Investering: 3 200 000 000 NOK

Kostnad: 0,007(3 200 000 000 = 22 400 000 NOK/år

Lisens

Lisenser utgjør 1% av investeringen pr. år.


Investering: 3 200 000 000 NOK


Kostnad: 0,01(3 200 000 000 = 32 000 000 NOK/år

Salgskostnader

Salgskostnadene utgjør 20% av de totale driftskostnadene.

Kostnad: 0,2(TDK

Totale faste kostnader = (638 400 000 + 0,22TDK) NOK/år

Bilag 10 Totale driftskostnader

Totale driftskostnader er summen av variable- og faste kostnader. 

TDK = 1 109 446 000 + 0,22(TDK

TDK= 1 422 367 000 NOK/år

Utgifter til driftslaboratorium og salg blir da:

Kostnader driftslaboratorium = 0,02(TDK = 28 447 000 NOK/år

Salgskostnader = 0,2(TDK = 284 473 000 NOK/år

Kostnadene er gitt i tabell B10.1.

Tabell B10.1: Driftskostnader

Totale driftskostnader
[NOK/år]

Variable driftskostnader


Råvarer
284 597 000

Energiforbruk
174 412 000

Katalysator
12 037 000

Sum variable driftskostnader
471 046 000




Faste kostnader


Foredlingskostnader
260 447 000

Avskrivninger
320 000 000

Forsikringspremier
32 000 000

Eiendomsskatt
22 400 000

Lisens
32 000 000

Salgskostnader
284 473 000

Sum faste kostnader
951 320 000




Totale driftskostnader
1 422 366 000

Bilag 11 Beregning av salgsinntekt og driftsbalanse

Tall for årsproduksjonen av metanol er hentet fra simuleringen på HYSYS i bilag 6.

Salgsinntekt

Produksjon av metanol: 99891 kg/h(10-3 tonn/kg(8322 h/år = 8,313(105 tonn/år

Pris: 240 $/tonn (Roger Hansen)

Valutapris: 9,05 NOK/$

Inntekt: 8,313(105 tonn/år (240 $/tonn(9,05 NOK/$ = 1 805 584 000 NOK/år

Salgsinntekt: 1 805 568 000 NOK/år

Driftsbalanse

Salgsinntekt
   1 805 584 000

Driftsutgifter
- 1 422 366 000

Driftsbalanse
=   383 218 000

Anlegget vil ha et resultat før skatt på 383 218 000 NOK.

Bilag 12 Følsomhetsanalyse

Følsomhetsanalysen gir en oversikt over hvilken betydning metanolprisen og råvareprisen har for driftsbalansen. Hver parameter forandres da enkeltvis mens de andre holdes konstant.

Tabell B12.1: Endring i metanolpris.

Pris $
Endring i basis %
(Driftsbalanse) NOK

168
-30
-158 457 000

192
-20
  22 101 000

216
-10
202 659 000

240
0
383 218 000

264
10
563 776 000

288
20
744 334 000

312
30
924 893 000

Tabell B12.2: Endring i oksygenpris.

Pris $
Endring i basis %
(Driftsbalanse) NOK

24,5
-30
585 039 000

28
-20
401 323 000

31,5
-10
392 271 000

35
0
383 218 000

38,5
10
374 165 000

42
20
365 112 000

45,5
30
356 060 000

Tabell B12.3: Endring i naturgasspris.

Pris øre
Endring i basis %
(Driftsbalanse) NOK

21
-30
441 439 000

24
-20
422 032 000

27
-10
402 625 000

30
0
383 218 000

33
10
363 811 000

36
20
344 404 000

39
30
324 997 000

Stjernediagrammet (Bøhren og Gjærum, 1999) i figur B12.1 viser hvilken effekt prisforandringer

har på driftsbalansen.
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Figur B12.1:  Stjernediagram for endring i basispris.

Kritisk verdi for metanolprisen er når driftsbalansen går i null:

Salgsinntekt = Driftskostnad








1 422 366 000 = 9,05(8,313(105(metanolpris

Metanolpris = 189 $

Kritisk verdi for metanolprisen er 189 $/tonn, 1710 NOK/tonn.

Bilag 13 Oppgave og løsningsforslag i Prosessteknikk

Prosjektoppgave om metanol i emnet SIK 2025 Prosessteknikk

Ved beregning av masse- og energibalanser skal du ta utgangspunkt i de gitte trykk, temperaturer etc på flytskjema 1. Du skal sammenligne resultatene med de fullstendige data gitt på flytskjema 2.

A Massebalanse

Sett opp massebalanse for reaktor med resirkuleringssløyfe. Ta utgangspunkt i den oppgitte føden til systemet (F1) og beregn sammensetning for alle strømmene (F2-F13). 

Bruk følgende antakelser:

”Frisk føde” (F1) er konstant (mengde og sammensetning)

Gitte data for reaktor:

rx1: CO
+
2 H2
(
CH3OH


XCO = 
0,697


rx2: CO2
+
3 H2
( 
CH3OH
+
H2O 
XCO2 =
0,244

Kun to komponenter, metanol og vann, partiell-kondenserer ved kjøling i VV2 og VV3

Perfekt splitt i flashtanken

2 % av CO2-strømmen i F8 er oppløst i væsken

Purgestrøm: 2,2 % av resirk.strøm

Sjekk likevekter i reaktor ved å beregne Q og K for rx1 og rx2, samt for skiftreaksjonen (husk at det er umulig å gå forbi likevekt).

B Energibalanse

a) Beregn kompresjonsarbeidene (anta (=0,75) og de ukjente temperaturene T2 og T12.

b) Finn UA-verdier for varmevekslerne og nødvendig kjølevann for VV2 og VV3.     Bestem også T3. 

c) Beregn mengde kjølevann til reaktoren.

Vedlagt: 

V.1: prosessflytskjema 1

V.2: prosessflytskjema 2

V.3: tilleggsdata

[image: image98.jpg]NNVA

0. §€
TONVLINYY
aoudig ¢ £1d
= e ¥x4 0,504 % L0 OZH
P S—— UOLVHY43S
‘aoydig % L0 Iy
@YiseA % G'F avseA % €'C %Z0 ZN
2. 6€ 0.0LL 2. 8LL %t ¥HO
fieq p'6L Bieq 6'62 % 689 zH
TONVLIN v le—22 <« 94 %L1z 092
-HSV4 EAA ZAA % T8 200
y/iouni 00Z1
2.0€
Bieq g8 6ieq ze
0.2k 0. 0F €d . zd 14
NNYA NNYA LAA %l SSVOISIINAS
3024 S,
7'y
614q g'cg
zid
0. 552
2. 6€ 6ieq 0'L8
Bieq L'6L sS4
64 (4] 3]
A
2. 522
Bseq o'z
¥4
2. 6
Bieq |'62 ONIRITNHAISTY
old
%Z'T
39¥Nd

| ewalysiAl4



 

[image: image99.jpg]I8jEM “Ulwed

% €L
%0¢
% L'V
% 6T
% S'SL
%619
% 6T
% 8'S

0,504

HOEHD
OCH
Iy

2N
YHO
Z¢H

02
200

s@A % €'
D 8LL

94

NNVA

uoun| yooEy
0. 552
breqo'Lg

sS4

% 89. HOEHD
% ¥'0C OzH
%¥0°0 i
%¥0'0 2N
%90 YHO
% L0 TH
NNVA % L0 02
%Z1 [4es]
wiows LiLy
0. €
< JONVLIINYY uueas|afy
aoydig e, cid
4——| ¥olvdvd3s i .42
‘aoydig
0. 6¢
fueq v'6L
JONVLIW
SNVL
HSV14
NNVA
Y/jowy £556€
Q. 6€
Bieq L '6L
6d
wiow Z'2yL
0. 5¢
Bieq L'6L
[]E]
39dNd

ONRIFTNMAISTY

% 10 OzH
% L0 Iy
%20 2N
% bl ¥HO
% 6'89 ZH
% L1 09
%28 200
wiowy 00zZ1 4
0. €51 2.0¢
I/ Bieq g8 Bieq ze
SONVHONILNI €4 2] 14
7y SOVOISIINAS
3004 SR
F ¥
5]
y
%EL'0 HOEHD
%¥0'0 OzH %810 HOEHD
%Gt iy %200 OzH
%ST N % 6°1 Iy
% G'€h YHO % 2°€ 2N
% ¥'89 ZH % 0°LL YHO
%TL 092 % €89 TH
% L9 z00 % L€ 00
u/jouny 6666 % £'9 z00
2.522 pwy 86.28€
6ieq 9'z8 0. 5¢
[Z Bieq 6L
[1F]

ejep abipuays||ny - Z ewaisiAly



 

Vedlegg 3 til prosessteknikkoppgave

Tabell V.1: Gibbs energi og reaksjonsentalpi ved 255 oC


(G255 C
(kJ/mol)
(H255 C
(kJ/mol)

CO(g)
+
2 H2(g)
(
CH3OH(g)



27,863 
-98,501

CO2(g)
+
3 H2(g)
( 
CH3OH(g)
+
H2O(g) 
47,174
-58,827

CO(g)
+
H2O(g)
(
CO2(g)

+
H2(g)

-19,311
-39,675

Cp-verdier

-til reaktorberegninger: Cp,F4
= 32,68 J/mol K

-til varmeveksler beregninger:


For varm side: Benytt Cp=34,5 J/mol K for alle varmevekslerne

For kald side:  Benytt Cp=31,8 J/mol K for VV1

                        Benytt Cp=75,5 J/mol K for VV2 og VV3

-til kompressorberegninger: Cp,1= 30,15 J/mol K 

(middel av strøm F1/F2)

                                              Cp,2= 30,82 J/mol K 

(middel av strøm F11/F12)

Løsningsforslag

Løsningsforslaget er beregnet i Excel (se vedlagte diskett). Utgangspunktet for disse beregningene var:

- likevekt for shiftreaksjonen (ved utgangen av reaktoren) 

- gitt 7,3 molprosent metanol ut av reaktor 

Regnearket beregnet resirk.strømmen (F11) og reaksjonsomfangene ved iterasjon.

Omsetning av CO og CO2 er hentet fra regnearket for å gi størst mulig overensstemmelse mellom data fra regnearket og håndberegning.

Purgestrømmen er 2,2 % av resirk.strømmen som følge av at en ønsker fast inertandel inn på reaktor (17,5 %).

Cp-verdiene som behøves er gitt i vedlegg til oppgaven. I løsningsforslaget er det beskrevet hvordan en har kommet fram til disse verdiene.

For spørsmål i forbindelse med regnearket, se prosjekteringsoppgave om metanolsyntesen, SIK 2070, våren 2001.

 A Massebalanse

Analyse av massebalansen:

”Frisk” føde, F1, har kjent sammensetning og mengde. Fra flytskjema ser en at F2 er lik F1 og at F3 er summen av F2 og F12, hvor F12 er ukjent. F4 tilsvarer F3, og F5 kan beregnes fra F4 i og med at en kjenner omsetningsgradene. Totalflow- og sammensetning er lik for strømmene F6, F7 og F8, men en viss andel kondenserer. I flashtanken antar en at alt vann og metanol kondenserer og tas ut i bunnen (F13). Også litt CO2 går ut sammen med væsken. Det tappes av 2,2 % av F9 i purge (F10) og resten går til resirkulering (F11). F11 er lik F12. Likningssystemet for massebalansen er dermed løsbart.

En setter opp likningene for F12 først:

Balanse for CO2: (strømmene blandes før de går inn i reaktor, 2% går ut med væsken og                                2,2 % går ut i purge)
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Balanse for CO:
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Balanse for H2:
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Inerter akkumuleres ikke i systemet, dvs at strømmen av inerter inn med frisk føde er lik strømmen av inerter ut med purgestrømmen.

Balanse for CH4:
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(B13.4)

Tilsvarende beregning for N2 og Ar gir: 
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Den totale flowen blir:

F12 = (995,8+497,9+6970+26384+995,2+2416,2) kmol/h = 38300 kmol/h

(Beregning av sammensetning i F6 og F7 er vist i bilag L.1)

Beregning av væskestrøm ut av flash, F13:
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(B13.5)
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 (B13.7)


F13 = 824,8+50,4+3154 = 4029 kmol/h

I strøm F8 vil væskeflowen være lik F13.

Det er nå enkelt å bestemme flow og sammensetning for de resterende strømmene. Løsningene er gitt i tabellform i bilag VL.1.

Reaksjonen kan ikke gå forbi likevekt. Dette kontrolleres ved å beregne Q: (P = 82 bar)

(Q er forholdet: partialtrykk for produkter over partialtrykk for reaktanter opphøyet i støkiometrisk koeffisient)

Reaksjon med CO:
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Reaksjon med CO2:
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Reaksjonene har ikke nådd likevekt.

Skiftreaksjonen:
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Skiftreaksjonen er ved likevekt.

B Energibalanse 

a) Kompressor 1
Data:

p1 = 32 barg

T1 = 30 (C

p2 = 85 barg

F1 = 11200 kmol/h

( = 0,75

Cp = 30.15 J/mol K

Kompresjonen antas å være reversibelt adiabatisk for en ideell gass med konstant varmekapasitet. 

Syntesegassen, F11, med innløpstemperatur på 30 (C komprimeres fra 32 til 85 barg. 

Beregner den ideelle utløpstemperaturen, T2rev
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Det reversible kompresjonsarbeidet blir
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Den mekaniske virkningsgraden, (, er på ¾, dermed blir det reelle kompresjonsarbeidet:
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Den virkelige utløpstemperaturen, T2reell, blir
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Kompressor 2

Data:

p11 = 79 barg   

T11 = 35 °C

p12 = 83.8 barg



Cp = 30.82 J/mol K 
( = 0,75

Resirkulasjonsgassen, F11, med innløpstemperatur på 35 (C komprimeres fra 

79 til 83.8 barg. Ideell temperatur ut av kompressor beregnes fra likning B13.8.
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Fra massebalansen for resirkulasjonsstrømmen, F11, har en total molstrøm på 38318 kmol/h.  

Beregner kompresjonsarbeidet for kompressor 2  
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Beregner reell temperatur ut av kompressor 2
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b) Varmevekslerne
Det er to likninger for varmestrøm, Q, i en varmeveksler:

1.
Q = UA(Tlm







(B13.12)

U = varmegjennomgangskoeffisienten (W/m2,K(
A = arealet av varmeoverføringsoverflaten (m2(
(Tlm= logaritmisk midlere temperaturdifferans (K(
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(B13.13)

der

(Ta =  Tvarm, inn – Tkald, ut









(Tb =  Tvarm, ut – Tkald, inn









2.
Q = FtotCp (T+(Hvap((Fv





(B13.14)

Cp = varmekapasiteten til totalflow inn på varmeveksler (J/mol, K(
Ftot = totalflow for strømmen  (mol/s(
(Fv= kondensert gass per varmeveksler [mol/s]

(Hvap= fordampningsentalpien [J/mol]

En kan tenke seg prosessen delt i to, slik at strømmen først kjøles ned og deretter kondenserer noe av gassen.  

Cp-verdier varierer med temperatur og må derfor beregnes fra likning B13.15.
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(B13.15)

Tall for A, B, C, D og E finnes i vedlegg til løsningsforslaget VL.1. Cp-verdier for hver komponent ved de aktuelle temperaturer er gitt i tabell B13.1.


 
[image: image131.wmf]
Tabell B13.1: Cp-verdier for hver komponent ved forskjellige temperaturer.


CH4 g
CO g
CO2 g
Ar g
H2 g
N2 g
CH3OH g
CH3OH l
H2O g
H2O l

285.15
35.86
29.05
38.00
25.40
28.70
29.05
44.44
78.85
33.58
75.90

308.15
36.72
29.10
38.73
25.40
28.81
29.08
45.74
80.82
33.69
75.35

313.15
36.92
29.12
38.89
25.40
28.83
29.09
46.03
81.28
33.72
75.27

349.65
38.47
29.23
40.01
25.40
28.97
29.16
48.28
85.29
33.94
75.14

383.15
40.04
29.35
41.00
25.40
29.08
29.23
50.48
90.14
34.17
75.84

391.15
40.43
29.38
41.23
25.40
29.10
29.25
51.03
91.50
34.24
76.14

498.15
46.15
29.90
44.14
25.40
29.29
29.56
58.73
119.89
35.18
85.88

528.15
47.87
30.07
44.90
25.40
29.32
29.67
60.97
132.12
35.49
90.86

Fordampningsentalpien ved en annen temperatur enn kokepunktet er gitt ved likning B13.16. Ved beregning brukes middeltemperatur. (Hvap(T) beregnes for både vann og metanol.

(Hvap(T)=(Hvap(T0)+(Cp(l)-Cp(g))(T0-T)




(B13.16)

Beregningseksempel for H2O over varmeveksler 2:

(Hvap(114oC)
= (Hvap(100 oC)+(Cp(l)-Cp(g))(100-114)



= 40,66*103 J/mol + (75,98-34,20)J/mol*K(-14K)



= 40,08 kJ/mol
For å beregne Cp-verdier for strømmene (ved de enkelte temperaturer) må en multiplisere fraksjonen for hver komponent med dens tilhørende Cp-verdi.

Cp- verdien for F5:
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(Denne verdien er mindre enn den som er brukt i excelarket, da en i excelarket bruker flere desimaler). 

Cp-verdien for en strøm som inneholder både væske og gass kan beregnes på tilsvarende måte, men husk å bruke totalfraksjoner.

Cp-verdien varierer inne i varmeveksleren. En velger derfor å beregne en midlere Cp-verdi for den varme siden og en midlere Cp for den kalde siden.
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(B13.17)

For å finne UA-verdiene til varmevekslerne kombineres de to likningene for varmestrøm i varmeveksler:
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(B13.18)

Temperatur inn på varmeveksler 1, dvs T3, er ukjent og beregnes ut fra likning B13.19:
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(B13.19)
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Denne temperaturen kan også beregnes uten å ta med Cp-verdiene, da disse er så like. 

Beregning av Qvarm side for varmeveksler 2: (fra likning B13.14)
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Kontroll av temperatur på fødestrømmen inn på reaktor:
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(B13.20)
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For å regne ut nødvendig mengde kjølevann for VV2 og VV3, setter en Qvarm side lik Qkaldside:
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(B13.21)
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De utregnete verdiene for UA, Cp, Q og mengde kjølevann finner en i tabell B13.2.

Tabell B13.2: Utregnede verdier for varmevekslerne


VV1
VV2
VV3

Cp,midlere varmside(J/mol K)
34.46
34.62
34.34

Cp, midlere kaldside (J/mol K)
31.79
75.47
75.70

Q varm side (J/s)
6,973*107
8,239*106
5,051*107

Flow kjølevann (tonn/h)

109
2886

UA (kJ/h K)
6,33*106
8,76*105
3,89*106

c) Kjølevann til reaktor

CO
+
2 H2
(
CH3OH

        (Hrx1 = -98,501kJ/mol (B13.22)

CO2
+
3 H2
( 
CH3OH
+
H2O (Hrx1 = -58,827kJ/mol (B13.23)

Kjølemengden beregnes i to trinn:

1. Oppvarming av føde til reaktor fra 225 oC til 255 oC.
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        (B13.24)

2. Reaksjonsvarme dannet i reaktoren:

 









         (B13.25)
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Noe av reaksjonsvarmen varmer opp strømmen, resten må fjernes vha kjølevann.

Kjøling i reaktor: 2,300*1011 J/h

Kjølingen foregår ved at varmen fordamper kokende vann ved 245 oC. Fordampningsvarme ved 245 oC er 31 kJ/mol.

Nødvendig kjølevann reaktor: (antar at alt vannet fordamper)
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Vedlegg løsningsforslag: VL1 
Se arbeidsbok i Excel på diskett.

Tabell VL.1: Massebalanse for alle strømmene:


F1

F2

F3

F4



Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)

CO2
0.082
918.4
0.082
918.4
0.067
3338.0
0.067
3338.0

CO
0.211
2363.2
0.211
2363.2
0.068
3358.7
0.068
3358.7

H2
0.689
7716.8
0.689
7716.8
0.690
34155.6
0.690
34155.6

CH4
0.014
156.8
0.014
156.8
0.144
7127.3
0.144
7127.3

N2
0.002
22.4
0.002
22.4
0.021
1018.2
0.021
1018.2

Ar
0.001
11.2
0.001
11.2
0.010
509.1
0.010
509.1

H2O
0.001
11.2
0.001
11.2
0.000
11.2
0.000
11.2

CH3OH
0.000
0.0
0
0
0.000
0.0
0.000
0.0


1.000
11200.0
1
11200
1.000
49518.0
1.000
49518.0

F5

F6





Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon x
Flow l (kmol/h)
Fraksjon y
Flow g (kmol/h)
Flow tot (kmol/h)

0.058
2524.5
0.000
0.0
0.060
2524.5
2524.5

0.024
1017.9
0.000
0.0
0.024
1017.9
1017.9

0.626
27033.6
0.000
0.0
0.647
27033.6
27033.6

0.165
7127.3
0.000
0.0
0.171
7127.3
7127.3

0.024
1018.2
0.000
0.0
0.024
1018.2
1018.2

0.012
509.1
0.000
0.0
0.012
509.1
509.1

0.019
824.7
0.347
494.8
0.008
329.9
824.7

0.073
3154.3
0.699
996.9
0.052
2157.4
3154.3

1.000
43209.4
1.046
1491.7
0.998
41717.8
43209.4

F7





Fraksjon x
Flow l (kmol/h)
Fraksjon y
Flow g (kmol/h)
Flow tot (kmol/h)

0.000
0
0.061
2524.5
2524.5

0.000
0
0.025
1017.9
1017.9

0.000
0
0.655
27033.6
27033.6

0.000
0
0.173
7127.3
7127.3

0.000
0
0.025
1018.2
1018.2

0.000
0
0.012
509.1
509.1

0.309
600.4
0.005
224.2
824.7

0.721
1401.9
0.042
1752.4
3154.3

1.030
2002.4
0.999
41207.1
43209.4

F8




F9


Fraksjon x
Flow l (kmol/h)
Fraksjon y
Flow g (kmol/h)
Flow tot
Fraksjon
Flow (kmol/h)

0.013
50.5
0.063
2474.0
2524.5
0.063
2474.0

0.000
0.0
0.026
1017.9
1017.9
0.026
1017.9

0.000
0.0
0.690
27033.6
27033.6
0.690
27033.6

0.000
0.0
0.182
7127.3
7127.3
0.182
7127.3

0.000
0.0
0.026
1018.2
1018.2
0.026
1018.2

0.000
0.0
0.013
509.1
509.1
0.013
509.1

0.205
824.7
0.000
0.0
824.7
0.000
0.0

0.783
3154.3
0.000
0.0
3154.3
0.000
0.0

1.000
4029.5
1.000
39180.0
43209.4
1.000
39180.0

F10

F11

F12

F13


Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)
Fraksjon
Flow (kmol/h)

0.063
54.4
0.063
2419.6
0.063
2419.6
0.013
50.5

0.026
22.4
0.026
995.5
0.026
995.5
0.000
0.0

0.690
594.7
0.690
26438.8
0.690
26438.8
0.000
0.0

0.182
156.8
0.182
6970.5
0.182
6970.5
0.000
0.0

0.026
22.4
0.026
995.8
0.026
995.8
0.000
0.0

0.013
11.2
0.013
497.9
0.013
497.9
0.000
0.0

0.000
0.0
0.000
0.0
0.000
0.0
0.205
824.7

0.000
0.0
0.000
0.0
0.000
0.0
0.783
3154.3

1.000
861.9596
1.000
38318.0
1.000
38318.0
1.000
4029.5

Kondensasjon ved varmeveksling; beregning av sammensetning i strømmene F6-F7

Etter reaktoren strømmer gassen gjennom tre varmevekslere. Disse kjøler strømmen slik at noe gass kondenserer. Andel væske er oppgitt i % (flytskjema 1), henholdsvis 3,3 og 4,5 % i strøm F6 og F7. Dette tilsvarer 1426 kmol/h i F6 og 1944 kmol/h i F7. I strøm F8 antas det at all metanol og vann har kondensert til væske.

Molfraksjon i væskefasen kan bestemmes vha de reelle damptrykk (pA) og damptrykk over ren komponent (poA).

Raoults lov:  
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Daltons lov:
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Komponentbalanse: 
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(VL.3)

Ved å kombinere likningene VL.1, VL.2 og VL.3 får en uttrykk for væskefraksjon x og gassfraksjon y:
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(VL.4)
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Damptrykket for rene komponenter kan beregnes fra likning VL.6.
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(VL.6)

Tabell VL.2: konstanter for beregning av damptrykk


metanol
vann

A
45.617
29.8605

B
-3244.7
-3152.2

C
-13.988
-7.3037

D
0.007
2.42E-09

E
0.000
1.81E-06

Se i tabell VL.2 for verdiene for A, B, C, D og E. De beregnede damptrykkene er vist i tabell VL.3.

Tabell VL.3: Damptrykk for ren metanol og rent vann ved 118 og 110 grader Celcius.


Partialtrykk metanol


Partialtrykk vann



Temp (K)
Log P
P mmHg
P bar
log P
P mmHg
P bar

391
3.654
4510
6.011
3.143
1389
1.851

383
3.553
3575
4.766
3.029
1068
1.424

De beregnede fraksjonene er vist i tabell VL.4.

Tabell VL.4: Væske-og dampfraksjoner for vann og metanol.


Metanol

Vann


Strøm
X
y
x
Y

F6
0.699
0.0516
0.347
0.00789

F7
0.721
0.0425
0.309
0.00543

En ser at summen av væskefraksjonene blir større enn 1, hvilket gjør at væskeflowen totalt blir litt høyere enn 3,3%. Dette kan vises:
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Total væskestrøm i F6: (495+997) kmol/h = 1492 kmol/h > 1426 kmol/h

For inerter, CO, H2 og CO2 vil strømmene bli de samme som i F5, og sammensetningene for F6 og F7 kan derfor beregnes.

Cp-verdier kan beregnes ut fra:
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Tabell BL.5: konstanter for beregning av Cp-verdier

Gass









A
B
C
D
E
TMIN
TMAX

CO2
27.437
0.042315
-2E-05
4E-09
-3E-13
50
5000

CO
29.556
-0.00658
2.01E-05
-1.2E-08
2.26E-12
60
1500

H2
25.399
0.020178
-3.9E-05
3.19E-08
-8.8E-12
250
1500

CH4
34.942
-0.03996
0.000192
-1.5E-07
3.93E-11
50
1500

N2
29.342
-0.00354
1.01E-05
-4.3E-09
2.59E-13
50
1500

Ar
20.786
0
0
0
0
100
1500

H2O
33.933
-0.00842
2.99E-05
-1.8E-08
3.69E-12
100
1500

CH3OH
40.046
-0.03829
0.000245
-2.2E-07
5.99E-11
100
1500










Væske








CH3OH
40.152
0.31046
-0.00103
1.46E-06

176
461

H2O
92.053
-0.03995
-0.00021
5.35E-07

273
615

Cp-verdier for hver komponent ved forskjellige temperaturer finnes i tabell V.1, i vedlegg 3 til prosessteknikkoppgaven. 

Bilag 14 Korrespondanse

From STAA@statoil.com Fri Apr  6 12:57:56 2001

Date: Sun, 28 Jan 2001 11:48:08 +0100

From: "Ståle Årthun" <STAA@statoil.com>

To: tangeras@stud.ntnu.no

Cc: Roger Hansen <ROG@statoil.com>

Subject: Re: Prosjekt

Hei, Elin.

Jeg fikk denne forespørselen fra Roger Hansen. Jeg svarer deg direkte siden det

er en sjanse for at du er på NTNU i dag. Man vet jo heller aldri hvor haren og

Roger hopper....

30-H-1303, Inter changer

30-H-1304, deminvann forvarmer

30-H-1305, slutt kondenser

Alle disse er motstrømsvarmevekslere. I et anlegg der energioptimalisering og

lave kostnader ved design er viktig, er det energi-kostnadsmessig best å bruke

motstrømsvaremvekslere.

- Interchanger er fødevarmer for føden til reaktorene samtidig som den er første

trinn i kjøleprosessen for det ferdige råmetanolproduktet. I denne typen

metanol-loop er dette det en enkel og grei innretning for energieffektivitet.

Produktet blir kjølt fra 248 grd C til 120 grd C

- Deminvannforvarmer varmer det demineraliserte (totalavsaltete) vannet før det

går til avlufteren (termisk dearator) i dampanlegget. I øyeblikket forvarmes

vannet fra 47 grd C til 111 grd C ved en mengde på 33 tonn/hr. Dette sparer oss

for en del ekstra damp inn på avlufteren for å holde et ønsket trykk på 1,2 barg

og temp på ca. 120 grd C. I tillegg slipper vi å bruke x tonn ekstra med

kjølevann og sparer dermed strøm på kjølevannspumpene, samt at målene på pumpene

ble mindre (reduserte byggekostnader)

- Sluttkondenseren er kjølt av vannet fra lukket kjølekrets. Her blir bortimot

det meste av metanolen kondensert før syntesegass/metanolblandingen går inn på

en utskiller som kalles høy-trykkseparator. Her er det viktig å ta ned

temperaturen så mye som mulig. Foruten størrelsen på varmeveksleren samt mengden

fra reaktorer (som er konstant (ihvertfall størrelsen, mengden er som regel på

100%)) er tilgjengelig kjølevannsmengde samt temperaturen på denne viktig.

Vannmengden deles med luftgassfabrikken som en veldig stor forbruker av

kjølevann. Temperaturen på vannet er avhengig av bl.a. sjøvannstemperaturen

(øker endel på høsten, aug.- jan.). Temperaturen etter sluttkondenseren er

ganske følsom for endringer i kjølevannet.

Vi har en freksvannskjølekrets som blir kjølt motstrøms med sjøvann i

platevarmevekslere. Sjøvann blir også brukt til kondensering av dampen fra

turbinene pga. den store mengden som trengs til denne kondenseringen. Grunnen

til at kjølekretsen er to-delt er at det blir en reaksjon mellom klor, titan i

rørmaterialene og metanol som fører til korrosjon og tretthetsbrudd (mer svar på

disse spørsmålene kan du få av Kåre Andreas Johansson (kajo@statoil.com)). Det

er også en av grunnene til at det er høyere trykk på kjølevannskretsen enn på

sjøvannet (men også for å nå rundt til de høytliggende kjølerene).

Håper at dette var til litt hjelp. Eventuelle andre spørsmål av enkel karakter

kan jeg kanskje også hjelpe til med. Jeg sitter på 71649395 hele denne uken (men

så er det ut på langfri).

Hilsen

Ståle Årthun

staa@statoil.com

From:  Roger Hansen on 28.01.2001 00:22

To:    Ståle Årthun@Statoil

cc:

Subject:  Re: Prosjekt

Hei Ståle.   Kan du svare på dette , motstrøm/medstrøm. ?? Hvis du svarer

direkte sett meg på

kopi.

---------------------- Forwarded by Roger Hansen on 28.01.2001 00:22

---------------------------

From:  tangeras@stud.ntnu.no@stud.ntnu.no on 24.01.2001 15:36

Please respond to tangeras@stud.ntnu.no

To:    Roger Hansen@Statoil

cc:

Subject:  Re: Prosjekt

Hei igjen !

Varmevekslerene jeg mener er 30-H-1303, 30-H-1304 og 30-H-1305.

mvh

Elin Tangerås

Quoting Roger Hansen <ROG@statoil.com>:

> Hei kjære studenter :

>

> 1. Medstrøm eller motstrøm ? Tja det er mange varmevekslere i

> metanolanlegget

> men la oss forutsette

> at dere mener metanolreaktorene ??

> Syntesegassen strømmer fra topp og nedover i rør fyllt med katalysator,

> syngas

> omsettes til metanol og vann.

> Det er i prinisppet motstrøm ved at skallsiden er fyllt med vann på

> kokepunktet

> ved 38 barg.  Det dannes damp-

> bobbler i det kokende vann, og det starter en strøm av vann med noe damp

> som

> stiger opp i en tank hvor damp og

> vann separeres.   Fra den samme tank ( damp kjelen) går det et rør ned til

> bunnen av skallsiden i metanolreaktor.  Her

> renner kokende vann nedover som i et U-rør.   Vannet sirkulerer p.gr.a.

> oppdrift.  Damp/Vann blandingen har lavere

> tetthet en vann i røret nedover.   Stikkord er naturlig sirkulasjon.

>

> 2.  Kompressor virkningsgrad = 75%

>

> 3. Vi benytter katalysator fra firma Haldor Topsøe AS i Danmark.

>

> Håper dette er svarene dere søker.

>

> Mvh

> Roger  Hansen

>

>

>

>

> From:  tangeras@stud.ntnu.no@stud.ntnu.no on 24.01.2001 13:43

>

> Please respond to tangeras@stud.ntnu.no

>

> To:    Roger Hansen@Statoil

> cc:

>

> Subject:  Prosjekt

>

>

>

> Hei !

> Vi er tre studenter som tar faget prosjektering i kjemiteknikk. Vår gruppe

> ser

> på metanolfremstilligen på Tjeldbergodden.

> Vi har ikke kommet så godt i gang enda og lurer på en del ting. Håper du

> kan

> svare på noen spørsmål.

> - Er det medstøm eller motstrøm i varmevekslerene dere bruker ?.

> - Hva er virkningsgraden på kompressorene ?.

> - Hvilken katalysator blir benyttet i reaktoren ?.

>

> Vennlig hilsen

>

> Elin Tangerås

> Kristin Vennes

> Trond Haldorsen

>

>

>

>

>

>

>

> -------------------------------------------------------------------

> Statoil: The information contained in this message may be CONFIDENTIAL and

> is

> intended for the addressee only. Any unauthorised use, dissemination of the

> information or copying of this message is prohibited. If you are not the

> addressee, please notify the sender immediately by return e-mail and delete

> this

> message.

> Thank you.

>

>

Elin Tangerås

Oslovein 44b

7018 Trondheim

Tlf. 73920063

-------------------------------------------------------------------

Statoil: The information contained in this message may be CONFIDENTIAL and is

intended for the addressee only. Any unauthorised use, dissemination of the

information or copying of this message is prohibited. If you are not the

addressee, please notify the sender immediately by return e-mail and delete this

message.

Thank you.

From ROG@statoil.com Fri Apr  6 12:58:41 2001

Date: Mon, 19 Mar 2001 10:20:35 +0100

From: Roger Hansen <ROG@statoil.com>

To: tangeras@stud.ntnu.no

Subject: Re: Metanolprosjekt

Gass-sammensetning har dere her ( lotus 123) : (See attached file:

NG_COMP_tbo.WK4)

Pris på naturgass i Norge er "hemmelig" . Den forhandles frem for hvert prosjekt

og ofte i all

hemmelighet.

På TBO kan dere bruke 30 øre/Sm^3 for dette formålet.

Prisen på metanol er nå ca 240 $/Tonn

Oxygen = 35 $/Tonn

Anlegget bruker ca 32 MW kraft totalt.  Anlegget produserer selv 25 MW dvs ca 7

MW kjøpes fra

el.nettet i Norge.

Mvh

Roger Hansen

From:  tangeras@stud.ntnu.no@stud.ntnu.no on 16.03.2001 13:46

Please respond to tangeras@stud.ntnu.no

To:    Roger Hansen@Statoil

cc:

Subject:  Metanolprosjekt

Hei Roger!

Vi har nå kommet til lønnsomhetsanalyse av metanolanlegget i prosjekteringen.

Lurte på om du kunne fortelle oss sammensetningen av naturgass som kommer inn

til metanolanlegget på Tjeldbergodden?

Har du priser på naturgass, metanol og oksygen?

Hvor mange MW energi forbrukes i metanolprosessen, og hvor mye produseres på

anlegget?

Er denne energiproduksjonen nok til å dekke hele behovet til prosessen, eller må

energi kjøpes?

God helg!

Mvh

Elin

-------------------------------------------------------------------

Statoil: The information contained in this message may be CONFIDENTIAL and is

intended for the addressee only. Any unauthorised use, dissemination of the

information or copying of this message is prohibited. If you are not the

addressee, please notify the sender immediately by return e-mail and delete this

message.

Thank you.
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Håndberegninger

Strøm

Entalpi [kJ/s]

Beregnet entalpiforløp

-176811.521045429

-173286.723227097

-609847.925389188

-587456.981165439

-646945.584692748

-672681.641905473

-681401.312848897

-726702.394677091

-446525.957307425

-9823.5710607634

-436702.386246662

-434733.886491904

-280176.437369665



Massebalanser

		

						Håndberegning								Flytskjema								HYSYS, omsetningsreaktor								HYSYS, likevektsreaktor

																																										M (g/mol)				Avvik i total massebalanse

						F1		Syntesegass																																CO2		44.01

						Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h						CO		28.01				Massebalanse				inn		ut		diff		%

		CO2				8.2%		918.4		40418.8				8.2%		918.4		40418.8				8.2%		918.4		40418.8				8.2%		918.4		40418.8						H2		2.02				Håndberegning				125993.5		125962.0		31.5		0.0250353333

		CO				21.1%		2363.2		66193.2				21.1%		2363.2		66193.2				21.1%		2363.2		66193.2				21.1%		2363.2		66193.2						CH4		16.05				Flytskjema				125993.5		126149.6		-156.1		-0.1239038556

		H2				68.9%		7716.8		15587.9				68.9%		7716.8		15587.9				68.9%		7716.8		15587.9				68.9%		7716.8		15587.9						N2		28.02				HYSYS, omsetningsreaktor				125993.5		125953.8		39.7		0.0315281039

		CH4				1.4%		156.8		2516.6				1.4%		156.8		2516.6				1.4%		156.8		2516.6				1.4%		156.8		2516.6						Ar		39.95				HYSYS, Likevektsreaktor				125993.5		125960.5		33.0		0.0261764793

		N2				0.2%		22.4		627.6				0.2%		22.4		627.6				0.2%		22.4		627.6				0.2%		22.4		627.6						H2O		18.02

		Ar				0.1%		11.2		447.4				0.1%		11.2		447.4				0.1%		11.2		447.4				0.1%		11.2		447.4						CH3OH		32.04

		H2O				0.1%		11.2		201.8				0.1%		11.2		201.8				0.1%		11.2		201.8				0.1%		11.2		201.8

		CH3OH				0.0%		0		0.0				0.0%		0		0.0				0.0%		0		0.0				0.0%		0		0.0

						100.0%		11200		125993.5				100.0%		11200		125993.5				100.0%		11200		125993.5				100.0%		11200		125993.5												Avvik i komponent massebalanse

																																										M (g/mol)

						F4		Inn på reaktor																																C		12.01				Håndberegninger

						Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h						H		1.01								inn		ut		diff		%

		CO2				6.7%		3338.0		146903.6				6.7 %		3349.9		147430.6				6.31%		3229.7		142137.2				6.38%		2923.4		128661.0						O		16				Karbon				41295.184		41295.184		0.0		0

		CO				6.8%		3358.7		94076.9				7.2 %		3599.9		100834.0				7.04%		3601.0		100864.3				6.99%		3204.6		89760.7						N		14.01				Hydrogen				16244.032		16244.032		0.0		0

		H2				69.0%		34155.6		68994.4				68.4 %		34199.3		69082.6				71.46%		36577.1		73885.7				71.52%		32768.1		66191.6						Ar		39.95				Oksygen				67379.2		67379.2		0.0		0

		CH4				14.4%		7127.3		114392.7				13.5 %		6749.9		108335.3				12.17%		6231.2		100010.6				12.11%		5547.9		89043.7												Nitrogen				627.648		627.648		0.0		0

		N2				2.1%		1018.2		28529.5				2.5 %		1250.0		35024.3				1.76%		902.7		25294.5				1.75%		804.1		22530.4												Argon				447.44		447.4		0.0		0

		Ar				1.0%		509.1		20338.2				1.5 %		750.0		29961.9				0.90%		458.5		18318.7				0.89%		408.6		16322.3

		H2O				0.0%		11.2		201.8				0.04%		20.0		360.4				0.03%		17.0		307.1				0.04%		16.2		292.6

		CH3OH				0.0%		0.0		0.0				0.13%		65.0		2082.6				0.33%		168.3		5393.8				0.32%		145.9		4673.9												Flytskjema

						100.0%		49518.0		473437.0						49999.0		493111.6						51185.6		466211.9						45818.8		417476.2																inn		ut		diff		%

																																														Karbon				41295.184		41222.1435036		73.0		0.1768741275

						F5		Ut av reaktor																																						Hydrogen				16244.032		16156.9173992		87.1		0.5362868086

						Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h												Oksygen				67379.2		67453.2384		-74.0		-0.1098831687

		CO2				5.8%		2524.5		111102.2				5.8 %		2532.5		111455.9				5.43%		2441.6		107455.7				5.40%		2134.5		93937.4												Nitrogen				627.648		716.045496		-88.4		-14.0839285714

		CO				2.4%		1017.9		28510.9				2.9 %		1266.3		35467.8				2.82%		1267.6		35504.2				2.18%		864.1		24204.7												Argon				447.44		632.85594		-185.4		-41.4392857143

		H2				62.6%		27033.6		54607.8				61.9 %		27028.0		54596.6				65.74%		29546.1		59683.1				65.02%		25720.3		51954.9

		CH4				16.5%		7127.3		114392.7				15.5 %		6767.9		108625.1				13.86%		6231.2		100010.6				14.02%		5547.9		89043.7

		N2				2.4%		1018.2		28529.5				2.9 %		1266.3		35480.5				2.01%		902.7		25294.5				2.03%		804.1		22530.4												HYSYS, omsetningsreaktor

		Ar				1.2%		509.1		20338.2				1.7 %		742.3		29654.4				1.02%		458.5		18318.7				1.03%		408.6		16322.3																inn		ut		diff		%

		H2O				1.9%		824.7		14860.8				2.0 %		873.3		15736.5				1.79%		805.1		14507.5				2.04%		805.2		14510.2												Karbon				41295.184		41292.0455847501		3.1		0.0075999546

		CH3OH				7.3%		3154.3		101063.4				7.3 %		3187.5		102126.6				7.32%		3289.8		105406.4				8.28%		3275.3		104941.3												Hydrogen				16244.032		16241.6010946994		2.4		0.0149649133

						100.0%		43209.4		473405.5						43664.0		493143.4						44942.6		466180.7						39559.9		417444.9												Oksygen				67379.2		67377.4008874902		1.8		0.0026701304

																																														Nitrogen				627.648		626.9806682361		0.7		0.1063226146

						F10		Purge																																						Argon				447.44		446.9664734494		0.5		0.1058301785

						Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h

		CO2				6.3%		54.4		2395.4				6.3 %		47.1		2071.7				5.78%		53.5		2353.1				5.79%		52.1		2294.1

		CO				2.6%		22.4		627.2				3.1 %		23.2		648.8				3.10%		28.6		802.1				2.43%		21.9		612.7												HYSYS, likevektsreaktor

		H2				69.0%		594.7		1201.4				68.3 %		510.3		1030.9				72.18%		667.6		1348.6				72.36%		651.3		1315.6																inn		ut		diff		%

		CH4				18.2%		156.8		2516.6				17.0 %		127.0		2038.7				15.19%		140.5		2255.4				15.57%		140.2		2249.5												Karbon				41295.184		41294.4066758776		0.8		0.0018823602

		N2				2.6%		22.4		627.6				3.2 %		23.9		670.0				2.20%		20.4		570.6				2.26%		20.3		569.4												Hydrogen				16244.032		16243.5744982138		0.5		0.00281643

		Ar				1.3%		11.2		447.4				1.9 %		14.2		567.2				1.12%		10.3		413.4				1.15%		10.3		412.7												Oksygen				67379.2		67379.2018429559		-0.0		-0.0000027352

		H2O				0.0%		0.0		0.0				0.02%		0.1		2.7				0.01%		0.1		2.4				0.01%		0.1		2.4												Nitrogen				627.648		627.3881504828		0.3		0.041400517

		CH3OH				0.0%		0.0		0.0				0.18%		1.3		43.1				0.42%		3.9		124.8				0.42%		3.8		121.5												Argon				447.44		447.2465931597		0.2		0.0432252012

						100.0%		862.0		7815.7						747.2		7073.0						925.0		7870.4						900.0		7577.8

						F11		Resirkulasjon

						Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h

		CO2				6.3%		2419.6		106484.8				6.3 %		2444.3		107572.5				5.78%		2311.3		101718.4				5.79%		2005.0		88242.2

		CO				2.6%		995.5		27883.6				3.1 %		1202.7		33688.7				3.10%		1237.8		34671.1				2.43%		841.4		23567.5

		H2				69.0%		26438.8		53406.4				68.3 %		26499.0		53528.0				72.18%		28860.3		58297.8				72.36%		25051.3		50603.7

		CH4				18.2%		6970.5		111876.1				17.0 %		6595.7		105860.3				15.19%		6074.4		97494.0				15.57%		5391.1		86527.0

		N2				2.6%		995.8		27901.8				3.2 %		1241.5		34787.8				2.20%		880.3		24666.9				2.26%		781.7		21902.8

		Ar				1.3%		497.9		19890.7				1.9 %		737.2		29449.6				1.12%		447.3		17871.3				1.15%		397.4		15874.8

		H2O				0.0%		0.0		0.0				0.02%		7.8		139.8				0.01%		5.8		105.2				0.01%		5.0		90.7

		CH3OH				0.0%		0.0		0.0				0.18%		69.8		2237.6				0.42%		168.3		5393.8				0.42%		145.9		4673.9

						100.0%		38318.0		347443.5						38798.0		367264.4						39985.6		340218.4						34618.8		291482.7

						F13		Råmetanol

						Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h

		CO2				1.3%		50.5		2222.0				1.2 %		49.3		2171.1				1.91%		76.9		3383.8				1.91%		77.3		3401.2

		CO				0.0%		0.0		0.0				0.1 %		2.5		69.1				0.03%		1.1		31.1				0.02%		0.9		24.5

		H2				0.0%		0.0		0.0				0.7 %		28.8		58.1				0.43%		17.5		35.3				0.43%		17.6		35.5

		CH4				0.0%		0.0		0.0				0.6 %		24.7		395.9				0.40%		16.1		258.6				0.41%		16.6		266.1

		N2				0.0%		0.0		0.0				0.04%		1.6		46.1				0.05%		2.0		56.4				0.05%		2.1		58.0

		Ar				0.0%		0.0		0.0				0.04%		1.6		65.7				0.02%		0.8		33.5				0.02%		0.9		34.5

		H2O				20.5%		824.7		14860.8				20.4 %		838.6		15112.4				19.82%		799.1		14399.7				19.80%		800.1		14417.1

		CH3OH				78.3%		3154.3		101063.4				76.8 %		3157.2		101158.2				77.34%		3117.5		99885.1				77.35%		3125.7		100145.8

						100.0%		4029.5		118146.3						4111.0		119076.6						4031.0		118083.4						4040.9		118382.7





Energibalanser

		

				Entalpi [kJ/s]

								Håndberegninger						HYSYS, omsetningsreaktor

				F1				-176811.521045429						-176870.923179958

				F2				-173286.723227097						-165224.980621355

				F3				-609847.925389188						-588689.432454478

				F4				-587456.981165439						-518555.982905753

				F5				-646945.584692748						-579926.782321266

				F6				-672681.641905473						-650052.519440821

				F7				-681401.312848897						-658669.758803187

				F8				-726702.394677091						-716619.841249203

				F9				-446525.957307425						-435518.973857775

				F10				-9823.5710607634						-9847.2039481004

				F11				-436702.386246662						-425671.769909674

				F12				-434733.886491904						-423464.451833123

				F13				-280176.437369665						-281100.867391429

				UA

								Håndberegninger						HYSYS, omsetningsreaktor

				vv1				6.33E+06						5.73E+06										9.60%

				vv2				8.76E+05						9.16E+05										-4.60%

				vv3				3.89E+06						4.46E+06										-14.73%

				Temperatur

								Håndberegninger						HYSYS, omsetningsreaktor						Flytskjema

				F2				152.0						153.6						153

				F12				41.6						41.5						41

				F3				66.1						65.6

				F4				225.5						218.3						225





Energibalanser

		



Håndberegninger

Strøm

Entalpi [kJ/s]

Beregnet entalpiforløp



Sheet1

		

				Flytskjema

				Energistrøm		F1		F2		F3		F4		F5		F6		F7		F8		F9		F10		F11		F12		F13

				(kW)

		kJ/s		H		-176811.521045429		-173286.723227097		-609847.925389188		-587456.981165439		-646945.584692748		-672681.641905472		-681401.312848896		-726702.39467709		-446525.957307425		-9823.5710607634		-436702.386246662		-434733.886491904		-280176.437369665

		J/mol,s		H pr mol		-15.7867429505		-15.4720288596		-12.3156761651		-11.8634984883		-14.9723193205		-15.5679311861		-15.7697313078		-16.8181382817		-11.3967882868		-11.3967882868		-11.3967882868		-11.3454155999		-69.5319774672

																																				Kjølevann		Håndberegniner		Hysys, omsetningsreaktor

																																				Varmeveksler 2		109		110

				Hysys																																Varmeveksler 3		2886		3226

						F1		F2		F3		F4		F5		F6		F7		F8		F9		F10		F11		F12		F13

				kmol/h		11200		11200		51185.6029428953		51185.6029428953		44942.6210317688		44941.6214720386		44941.6214720386		44941.6214720386		40910.602942895		925		39985.602942895		39985.6029428953		4031.0185291436

		H		kJ/h		-636735323.447849		-594809930.236878		-2119281956.83612		-1866801538.46071		-2087736416.35656		-2340189069.98696		-2371211131.69147		-2579831428.49713		-1567868305.88799		-35449934.2131613		-1532418371.67483		-1524472026.59924		-1011963122.60914

		h		kJ/s		-176870.923179958		-165224.980621355		-588689.432454478		-518555.982905753		-579926.782321267		-650052.519440822		-658669.758803186		-716619.841249203		-435518.973857775		-9847.2039481004		-425671.769909675		-423464.451833122		-281100.867391428

						-15.7920467125		-14.7522304126		-11.5010744938		-10.1308952731		-12.9037152041		-14.4643761873		-14.6561191437		-15.945571561		-10.6456258898		-10.6456258898		-10.6456258898		-10.590423069		-69.7344518164

						Håndberegninger		HYSYS, omsetningsreaktor																								Håndberegninger								HYSYS, omsetningsreaktor

				F1		-15.7867429505		-15.7920467125																						F1		-15.7867429505								-15.7920467125

				F2		-15.4720288596		-14.7522304126										Varmevekslere												F2		-15.4720288596								-14.7522304126

				F3		-12.3156761651		-11.5010744938								Entalpi		F6-F7		8719670.94342399										F3		-12.3156761651								-11.5010744938

				F4		-11.8634984883		-10.0696181368										F7-F8		45301081.8281935										F4		-11.8634984883								-10.1308952731

				F5		-14.9723193205		-12.9037152041																						F5		-14.9723193205								-12.9037152041

				F6		-15.5679311861		-14.534166886																						F6		-15.5679311861								-14.4643761873

				F7		-15.7697313078		-14.6561191437								Q		F6-F7												F7		-15.7697313078								-14.6561191437

				F8		-16.8181382817		-15.945571561										F7-F8												F8		-16.8181382817								-15.945571561

				F9		-11.3967882868		-10.6456258898																						F9		-11.3967882868								-10.6456258898

				F10		-11.3967882868		-10.6456258898																						F10		-11.3967882868								-10.6456258898

				F11		-11.3967882868		-10.6456258898										z												F11		-11.3967882868								-10.6456258898

				F12		-11.3454155999		-10.590423069								F1		1.0037736447				F8		1.0118243149						F12		-11.3454155999								-10.590423069

																F2		1.0255872155				F9		1.0117473662

																F3		1.0181333821				F10		1.0117473662

																F4		1.0237590073				F11		1.0117473662

				Kompressor												F5		1.0148198695				F12		1.0140344904

				kJ/h		Hånd		Hysys								F6		1.0040574626				F13		0.1139835911

						4.124E+07		4.193E+07								F7		1.0059666457

						7.839E+06		7.936E+06
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				Pris $		Endring i basis %		(Driftsbalanse) NOK

				168		-30		-158457000

				192		-20		22101000

				216		-10		202659000

				240		0		383218000

				264		10		563776000
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Massebalanser

		

						Håndberegning								Flytskjema								HYSYS, omsetningsreaktor								HYSYS, likevektsreaktor

																																										M (g/mol)				Avvik i total massebalanse

						F1		Syntesegass																																CO2		44.01

						Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h						CO		28.01				Massebalanse				inn		ut		diff		%

		CO2				8.2%		918.4		40418.8				8.2%		918.4		40418.8				8.2%		918.4		40418.8				8.2%		918.4		40418.8						H2		2.02				Håndberegning				125993.5		125962.0		31.5		0.0250353333

		CO				21.1%		2363.2		66193.2				21.1%		2363.2		66193.2				21.1%		2363.2		66193.2				21.1%		2363.2		66193.2						CH4		16.05				Flytskjema				125993.5		126149.6		-156.1		-0.1239038556

		H2				68.9%		7716.8		15587.9				68.9%		7716.8		15587.9				68.9%		7716.8		15587.9				68.9%		7716.8		15587.9						N2		28.02				HYSYS, omsetningsreaktor				125993.5		125953.8		39.7		0.0315281039

		CH4				1.4%		156.8		2516.6				1.4%		156.8		2516.6				1.4%		156.8		2516.6				1.4%		156.8		2516.6						Ar		39.95				HYSYS, Likevektsreaktor				125993.5		125960.5		33.0		0.0261764793

		N2				0.2%		22.4		627.6				0.2%		22.4		627.6				0.2%		22.4		627.6				0.2%		22.4		627.6						H2O		18.02

		Ar				0.1%		11.2		447.4				0.1%		11.2		447.4				0.1%		11.2		447.4				0.1%		11.2		447.4						CH3OH		32.04

		H2O				0.1%		11.2		201.8				0.1%		11.2		201.8				0.1%		11.2		201.8				0.1%		11.2		201.8

		CH3OH				0.0%		0		0.0				0.0%		0		0.0				0.0%		0		0.0				0.0%		0		0.0

						100.0%		11200		125993.5				100.0%		11200		125993.5				100.0%		11200		125993.5				100.0%		11200		125993.5												Avvik i komponent massebalanse

																																										M (g/mol)

						F4		Inn på reaktor																																C		12.01				Håndberegninger

						Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h						H		1.01								inn		ut		diff		%

		CO2				6.7%		3338.0		146903.6				6.7 %		3349.9		147430.6				6.31%		3229.7		142137.2				6.38%		2923.4		128661.0						O		16				Karbon				41295.184		41295.184		0.0		0

		CO				6.8%		3358.7		94076.9				7.2 %		3599.9		100834.0				7.04%		3601.0		100864.3				6.99%		3204.6		89760.7						N		14.01				Hydrogen				16244.032		16244.032		0.0		0

		H2				69.0%		34155.6		68994.4				68.4 %		34199.3		69082.6				71.46%		36577.1		73885.7				71.52%		32768.1		66191.6						Ar		39.95				Oksygen				67379.2		67379.2		0.0		0

		CH4				14.4%		7127.3		114392.7				13.5 %		6749.9		108335.3				12.17%		6231.2		100010.6				12.11%		5547.9		89043.7												Nitrogen				627.648		627.648		0.0		0

		N2				2.1%		1018.2		28529.5				2.5 %		1250.0		35024.3				1.76%		902.7		25294.5				1.75%		804.1		22530.4												Argon				447.44		447.4		0.0		0

		Ar				1.0%		509.1		20338.2				1.5 %		750.0		29961.9				0.90%		458.5		18318.7				0.89%		408.6		16322.3

		H2O				0.0%		11.2		201.8				0.04%		20.0		360.4				0.03%		17.0		307.1				0.04%		16.2		292.6

		CH3OH				0.0%		0.0		0.0				0.13%		65.0		2082.6				0.33%		168.3		5393.8				0.32%		145.9		4673.9												Flytskjema

						100.0%		49518.0		473437.0						49999.0		493111.6						51185.6		466211.9						45818.8		417476.2																inn		ut		diff		%

																																														Karbon				41295.184		41222.1435036		73.0		0.1768741275

						F5		Ut av reaktor																																						Hydrogen				16244.032		16156.9173992		87.1		0.5362868086

						Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h												Oksygen				67379.2		67453.2384		-74.0		-0.1098831687

		CO2				5.8%		2524.5		111102.2				5.8 %		2532.5		111455.9				5.43%		2441.6		107455.7				5.40%		2134.5		93937.4												Nitrogen				627.648		716.045496		-88.4		-14.0839285714

		CO				2.4%		1017.9		28510.9				2.9 %		1266.3		35467.8				2.82%		1267.6		35504.2				2.18%		864.1		24204.7												Argon				447.44		632.85594		-185.4		-41.4392857143

		H2				62.6%		27033.6		54607.8				61.9 %		27028.0		54596.6				65.74%		29546.1		59683.1				65.02%		25720.3		51954.9

		CH4				16.5%		7127.3		114392.7				15.5 %		6767.9		108625.1				13.86%		6231.2		100010.6				14.02%		5547.9		89043.7

		N2				2.4%		1018.2		28529.5				2.9 %		1266.3		35480.5				2.01%		902.7		25294.5				2.03%		804.1		22530.4												HYSYS, omsetningsreaktor

		Ar				1.2%		509.1		20338.2				1.7 %		742.3		29654.4				1.02%		458.5		18318.7				1.03%		408.6		16322.3																inn		ut		diff		%

		H2O				1.9%		824.7		14860.8				2.0 %		873.3		15736.5				1.79%		805.1		14507.5				2.04%		805.2		14510.2												Karbon				41295.184		41292.0455847501		3.1		0.0075999546

		CH3OH				7.3%		3154.3		101063.4				7.3 %		3187.5		102126.6				7.32%		3289.8		105406.4				8.28%		3275.3		104941.3												Hydrogen				16244.032		16241.6010946994		2.4		0.0149649133

						100.0%		43209.4		473405.5						43664.0		493143.4						44942.6		466180.7						39559.9		417444.9												Oksygen				67379.2		67377.4008874902		1.8		0.0026701304

																																														Nitrogen				627.648		626.9806682361		0.7		0.1063226146

						F10		Purge																																						Argon				447.44		446.9664734494		0.5		0.1058301785

						Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h

		CO2				6.3%		54.4		2395.4				6.3 %		47.1		2071.7				5.78%		53.5		2353.1				5.79%		52.1		2294.1

		CO				2.6%		22.4		627.2				3.1 %		23.2		648.8				3.10%		28.6		802.1				2.43%		21.9		612.7												HYSYS, likevektsreaktor

		H2				69.0%		594.7		1201.4				68.3 %		510.3		1030.9				72.18%		667.6		1348.6				72.36%		651.3		1315.6																inn		ut		diff		%

		CH4				18.2%		156.8		2516.6				17.0 %		127.0		2038.7				15.19%		140.5		2255.4				15.57%		140.2		2249.5												Karbon				41295.184		41294.4066758776		0.8		0.0018823602

		N2				2.6%		22.4		627.6				3.2 %		23.9		670.0				2.20%		20.4		570.6				2.26%		20.3		569.4												Hydrogen				16244.032		16243.5744982138		0.5		0.00281643

		Ar				1.3%		11.2		447.4				1.9 %		14.2		567.2				1.12%		10.3		413.4				1.15%		10.3		412.7												Oksygen				67379.2		67379.2018429559		-0.0		-0.0000027352

		H2O				0.0%		0.0		0.0				0.02%		0.1		2.7				0.01%		0.1		2.4				0.01%		0.1		2.4												Nitrogen				627.648		627.3881504828		0.3		0.041400517

		CH3OH				0.0%		0.0		0.0				0.18%		1.3		43.1				0.42%		3.9		124.8				0.42%		3.8		121.5												Argon				447.44		447.2465931597		0.2		0.0432252012

						100.0%		862.0		7815.7						747.2		7073.0						925.0		7870.4						900.0		7577.8

						F11		Resirkulasjon

						Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h

		CO2				6.3%		2419.6		106484.8				6.3 %		2444.3		107572.5				5.78%		2311.3		101718.4				5.79%		2005.0		88242.2

		CO				2.6%		995.5		27883.6				3.1 %		1202.7		33688.7				3.10%		1237.8		34671.1				2.43%		841.4		23567.5

		H2				69.0%		26438.8		53406.4				68.3 %		26499.0		53528.0				72.18%		28860.3		58297.8				72.36%		25051.3		50603.7

		CH4				18.2%		6970.5		111876.1				17.0 %		6595.7		105860.3				15.19%		6074.4		97494.0				15.57%		5391.1		86527.0

		N2				2.6%		995.8		27901.8				3.2 %		1241.5		34787.8				2.20%		880.3		24666.9				2.26%		781.7		21902.8

		Ar				1.3%		497.9		19890.7				1.9 %		737.2		29449.6				1.12%		447.3		17871.3				1.15%		397.4		15874.8

		H2O				0.0%		0.0		0.0				0.02%		7.8		139.8				0.01%		5.8		105.2				0.01%		5.0		90.7

		CH3OH				0.0%		0.0		0.0				0.18%		69.8		2237.6				0.42%		168.3		5393.8				0.42%		145.9		4673.9

						100.0%		38318.0		347443.5						38798.0		367264.4						39985.6		340218.4						34618.8		291482.7

						F13		Råmetanol

						Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h				Fraksjon		kmol/h		kg/h

		CO2				1.3%		50.5		2222.0				1.2 %		49.3		2171.1				1.91%		76.9		3383.8				1.91%		77.3		3401.2

		CO				0.0%		0.0		0.0				0.1 %		2.5		69.1				0.03%		1.1		31.1				0.02%		0.9		24.5

		H2				0.0%		0.0		0.0				0.7 %		28.8		58.1				0.43%		17.5		35.3				0.43%		17.6		35.5

		CH4				0.0%		0.0		0.0				0.6 %		24.7		395.9				0.40%		16.1		258.6				0.41%		16.6		266.1

		N2				0.0%		0.0		0.0				0.04%		1.6		46.1				0.05%		2.0		56.4				0.05%		2.1		58.0

		Ar				0.0%		0.0		0.0				0.04%		1.6		65.7				0.02%		0.8		33.5				0.02%		0.9		34.5

		H2O				20.5%		824.7		14860.8				20.4 %		838.6		15112.4				19.82%		799.1		14399.7				19.80%		800.1		14417.1

		CH3OH				78.3%		3154.3		101063.4				76.8 %		3157.2		101158.2				77.34%		3117.5		99885.1				77.35%		3125.7		100145.8

						100.0%		4029.5		118146.3						4111.0		119076.6						4031.0		118083.4						4040.9		118382.7





Energibalanser

		

				Entalpi [kJ/s]

								Håndberegninger						HYSYS, omsetningsreaktor

				F1				-176811.521045429						-176870.923179958

				F2				-173286.723227097						-165224.980621355

				F3				-609847.925389188						-588689.432454478

				F4				-587456.981165439						-518555.982905753

				F5				-646945.584692748						-579926.782321266

				F6				-672681.641905473						-650052.519440821

				F7				-681401.312848897						-658669.758803187

				F8				-726702.394677091						-716619.841249203

				F9				-446525.957307425						-435518.973857775

				F10				-9823.5710607634						-9847.2039481004

				F11				-436702.386246662						-425671.769909674

				F12				-434733.886491904						-423464.451833123

				F13				-280176.437369665						-281100.867391429

				UA

								Håndberegninger						HYSYS, omsetningsreaktor

				vv1				6.33E+06						5.73E+06										9.60%

				vv2				8.76E+05						9.16E+05										-4.60%

				vv3				3.89E+06						4.46E+06										-14.73%

				Temperatur

								Håndberegninger						HYSYS, omsetningsreaktor						Flytskjema

				F2				152.0						153.6						153

				F12				41.6						41.5						41

				F3				66.1						65.6

				F4				225.5						218.3						225





Sheet1

		

				Flytskjema

				Energistrøm		F1		F2		F3		F4		F5		F6		F7		F8		F9		F10		F11		F12		F13

				(kW)

		kJ/s		H		-176811.521045429		-173286.723227097		-609847.925389188		-587456.981165439		-646945.584692748		-672681.641905472		-681401.312848896		-726702.39467709		-446525.957307425		-9823.5710607634		-436702.386246662		-434733.886491904		-280176.437369665

		J/mol,s		H pr mol		-15.7867429505		-15.4720288596		-12.3156761651		-11.8634984883		-14.9723193205		-15.5679311861		-15.7697313078		-16.8181382817		-11.3967882868		-11.3967882868		-11.3967882868		-11.3454155999		-69.5319774672

																																				Kjølevann		Håndberegniner		Hysys, omsetningsreaktor

																																				Varmeveksler 2		109		110

				Hysys																																Varmeveksler 3		2886		3226

						F1		F2		F3		F4		F5		F6		F7		F8		F9		F10		F11		F12		F13

				kmol/h		11200		11200		51185.6029428953		51185.6029428953		44942.6210317688		44941.6214720386		44941.6214720386		44941.6214720386		40910.602942895		925		39985.602942895		39985.6029428953		4031.0185291436

		H		kJ/h		-636735323.447849		-594809930.236878		-2119281956.83612		-1866801538.46071		-2087736416.35656		-2340189069.98696		-2371211131.69147		-2579831428.49713		-1567868305.88799		-35449934.2131613		-1532418371.67483		-1524472026.59924		-1011963122.60914

		h		kJ/s		-176870.923179958		-165224.980621355		-588689.432454478		-518555.982905753		-579926.782321267		-650052.519440822		-658669.758803186		-716619.841249203		-435518.973857775		-9847.2039481004		-425671.769909675		-423464.451833122		-281100.867391428

						-15.7920467125		-14.7522304126		-11.5010744938		-10.1308952731		-12.9037152041		-14.4643761873		-14.6561191437		-15.945571561		-10.6456258898		-10.6456258898		-10.6456258898		-10.590423069		-69.7344518164

						Håndberegninger		HYSYS, omsetningsreaktor																								Håndberegninger								HYSYS, omsetningsreaktor

				F1		-15.7867429505		-15.7920467125																						F1		-15.7867429505								-15.7920467125

				F2		-15.4720288596		-14.7522304126										Varmevekslere												F2		-15.4720288596								-14.7522304126

				F3		-12.3156761651		-11.5010744938								Entalpi		F6-F7		8719670.94342399										F3		-12.3156761651								-11.5010744938

				F4		-11.8634984883		-10.0696181368										F7-F8		45301081.8281935										F4		-11.8634984883								-10.1308952731

				F5		-14.9723193205		-12.9037152041																						F5		-14.9723193205								-12.9037152041

				F6		-15.5679311861		-14.534166886																						F6		-15.5679311861								-14.4643761873

				F7		-15.7697313078		-14.6561191437								Q		F6-F7												F7		-15.7697313078								-14.6561191437

				F8		-16.8181382817		-15.945571561										F7-F8												F8		-16.8181382817								-15.945571561

				F9		-11.3967882868		-10.6456258898																						F9		-11.3967882868								-10.6456258898

				F10		-11.3967882868		-10.6456258898																						F10		-11.3967882868								-10.6456258898

				F11		-11.3967882868		-10.6456258898										z												F11		-11.3967882868								-10.6456258898

				F12		-11.3454155999		-10.590423069								F1		1.0037736447				F8		1.0118243149						F12		-11.3454155999								-10.590423069

																F2		1.0255872155				F9		1.0117473662

																F3		1.0181333821				F10		1.0117473662

																F4		1.0237590073				F11		1.0117473662

				Kompressor												F5		1.0148198695				F12		1.0140344904

				kJ/h		Hånd		Hysys								F6		1.0040574626				F13		0.1139835911

						4.124E+07		4.193E+07								F7		1.0059666457

						7.839E+06		7.936E+06
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