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SAMMENDRAG

SAMMENDRAG

Deter blitt utfart enkarakteriseringyv denutvideteanleggsdelerpagjenvinningsanlggetved
NycomedimagingAS, Lindesneg-abrikker, og ensammenligningnedtilsvarendeutstyrsom
eksisterefra far. Detteer gjort vedat deter utviklet endynamiskmodellfor batchdestillasjon
i Matlah Dennemodellener brukt til & undersgk hvilken type kolonne strgm0 og 7 bar
kjigres pa. De ulike kolonnetypenesom er undersgkter vanlig og lukket batch for ny og

gammel lolonne.

Ut fra en vurdering av tidsforbruk og utbytte anbefiles det at stram0 og 7 kjagres pa ny

kolonne som luk&t batch.

Dengkonomisle analyseryir ikke noeentydigsvar pahvilkenkolonnetypesombgrkjaresfor
stram0 og 7. Analysenviser at det er gkonomisklgnsomta gjervinne 2-metoxyetanofra
stramO og metanolfra stram7. Metodensomer beryttet for gkonomiskvurderingharenstor

grad & usikkerhet.

Detotaleinvesteringskstnadendor detnye anlegggeter estimerttil aveaere34 mill. NOK, med
en arlig avkastningpa 9 %. De estimerteinvesteringskstnadenstemmergodt overensmed

de reelle imesteringskstnadene.
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1 INNLEDNING

Denneoppgavener gitt i faget52073Prosjektering kjemiteknikk, prosjektarbeidOppgaven
er utfgrt i samarbeidned NycomedIimaging AS, LindesnesFabrikker. Kontaktpersorhos
Nycomed Imaging har veert Jan Inge Arnesen. Veileder ved Institutt for kjemisk

prosessteknologi, NTNU, har veert Professor Siguatj8&tad.

o

Hensikten med denne oppgaven var & karakterisere den utvidete anlegggsdelen pa
gjervinningsanlgget ved NycomedImaging AS, LindesnesFabrikker, og en sammenligne
medtilsvarendeutstyr someksistereffra far. Pabasisav dennekarakteriseringeskulle man
kommefremtil enanbeéling hvordan(hvilke strammetrog hvilke sekwenser)sombgrkjgres
padetnye anlegget.Detble derforutviklet endynamiskmodellfor batchdestillasjon Matlah
Modellen ble brukt til & undersgk hvilken type kolonne de to sidestrgammenefra
kontrastmiddelproduksjorstram 0 og 7, ber kjgres pa. De ulike kolonnetypenesom ble
undersgktar vanlig og lukket batchfor ny oggammelkolonne.Anbefalingenav kolonnetype
blir gjort medhensynpatidsforbruk,utbytteog gkonomiskpotensiafor hver stram.Somsiste
deli oppgavenskulleinvesteringskstnadendor dennye anleggsdelerestimerespg enenkel

investeringsanalyse skulle her inkluderes i geiegene.

Bakgrunni stadig strengeremiljgkrav og den strammegkonomisle situasjonende fleste
bedrifterbefinnersey i, gjgr at gjervinning av lgsningsmidleler blitt stadigviktigere de siste

arene.

| prosessindustriener destillasjon en vanlig enhetsoperasjonfor separasjon av
vaesleblandinger Separasjonerforegar vanligvis ved kontinuerlig destillasjon da batch
destillasjonsom oftest er mindre enegi effektiv og tidsforbrulet er lengre.| finkjemikalie
industriener det mesthensiktsmessig berytte batchproduksjonda det gjer det enklerea

spore opp feil i produksjonen og minimalisere produktisg feilproduksjon .

Vedvanlig batchdestillasjorblir fadetilsatt kokerenog produktettatt uti toppenav kolonnen.
Med lukket batch-destillasjoneanrikes produktetetterh\ert i kondensatoremg ved en gitt
sammensetninglir produktettatt ut av kondensatorerDentyngstekomponenterblir tilslutt
tattut av kokeren.For atdennekolonneskalopereresptimalter detviktig avite dentidendet

tar a destillereav de ulike komponenteneg hvordanholdupen kondensatoreskalreguleres.
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Generelldestillasjonsteorer gitt i McCabeog Smith[1]. Dynamikken og reguleringenav en
kontinuerlig destillasjonsklonne er beskreet av Skogestad[2] hvor det ogsaer beskreet

Matlab modeller for &ntinuerlige destillasjonsionner

Lukket batch-destillasjorer beskreet av Treybal [3] hvor hanogsagir analytisle uttrykk for

tiden det tar for & na en gitt sammensetning.

Determodynamis&ligningenesombeskrver damp/vaes&lik evekteneer beskreetav Henley
og Seadef4]. Termodynamisk dataer hentetfra Gmehlingog Onken[5], og azetropiskdata
fra Gmehling et. al. [6]. Fysikalskdata finnes i CRC [7].

Til skonomisle bergninger er metoder fra Nesse [8] oghnmerhaus og Peters [9] hatet.
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2 PRINSIPP

2.1 GENERELT OM BATCH DESTILLASJON

Vedvanlig batch-destillasjoblir fgdetilsatt kokerenog produktettattut i toppenav kolonnen.
| falge McCabeog Smith [1] kan dennetypen kolonne opperesved at sammensetningen
toppenav kolonnenholdeskonstantog refluksforholdekesnarsammensetningeav veeslen
i kokeren forandres. En alternatv metode er konstant refluksforhold hvor en lar
sammensetningevarieremedtiden. Destillasjonerblir da stoppetnar dengjennomsnittlige
konsentrasjonen produktet har nadd et gitt renhetskrg, eller man har oppnaddgnsiet
destillatmengde En vanlig batch kolonne med regulering er vist i figur (2-1), og med

tegnforklaring gitt i tabell (2-1).

Figur: 2-1 Vanlig batch kolonne
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Lukket batchdestillasjoner beskreet av Treybal [3], og bestarav at detikke blir tatt ut noen
destillatmengdeindersele batchdestillasjonenVed startav destillasjonerblir blandingen
tilsatt kokeren,eller blandingerblir fordelti kokereneeller kondensatortardn (sefigur (2-2)
). Destillasjonen foregar sa ved a anrike produktene etter hvert i kokeren og
kondensatortardnog vedengitt sammensetninglir deto produktendatt ut av henholdsvis
kondensatortardn og kokeren. Ved multikomponent destillasjon blir produktet i
kondensatortardn tatt ut ved totalt tilbakelgp, for sa & lukke kolonnen og fortsette
destillasjonenimedreguleringav tilbakelgpet.Enlukket batchkolonnemedreguleringer visti
figur (2-2), og med gnforklaringer gitt i tabell (2-1).

Figur: 2-2 Lukk et batch kolonne
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Tabell 2-1: Tegnforklaring av batch kolonnene i figur (2-1) og figur (2-2)

- D, Destillat [kmol/h]

- L, Veeslestram [kmol/h]

-V, Dampstrgm [kmol/h]

- MB, holdup i lkokeren [kmol]

- MD, holdup i londensatoren [kmol]

- MK, holdup pa trinn n i &lonnen [kmol]

- X;j, molbrgk veesk, komponent i
- Y;j, molbrgk damp, dmponent i

- TC, temperatur ggulator
- Ts, settpunkt temperaturgelator
- LC, niva regulator

- MDs, settpunkt ma regulator

2.2 MASSE OG HOLDUPBALANSER

Ligningeneer hentetfra Skogestad [2] og [10] ,0g termodynamikken fra Henley og Seader
[4].

Massebalansen fookdensatoren ianlig batch detillasjon, trinn NEr gitt \ed,

d
7 MDxXn1) = VY1 =Lt Xt = DXy (2-1)

hvor MD er holdupi kondensatoreffkmol], x og y er molbrgler av veesle og damp,V er

dampstrgm [kmol/h], L er veeskiram [kmol/h] og D er destillatmengde [kmol/h].

Ved luklket batch destillasjon er massebalansendodknsatoren gitted

d
ﬁ(MDXNT) = Vyno1—LnrXnt (2-2)
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Holdupbalansen fordndensatoren ianlig batch destillasjon er gitv digning (2-3),

%MD =V-Ly-D (2-3)

og for lukket batch destillasjon gitted

Massebalansen foolonnen som bestaw a-trinn er

dx
MKa' = LX 41+ VY, 1 —Lx,=Vy, (2-5)

hvor MK er holdup pa trinn n iddlonnen [kmol].

Kokeren vil ha fglgende massebalanse,

d

hvor MB er holdup i kkeren [kmol].

Holdupbalansen idkeren er gitt @ ligning (2-7)

%MB = L,-V (2-7)

Damp-veesk likevekten er gitt @ ligningen

sat

yiP = P (T)y(T, x) (2-8)

Damptryklet blir bergnet \ed Antoine-ligningen

' (2-9)
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hvor Pisat er metningstryklet [nmHg] og T er temperaturerfK]. A;, B; og C; er Wilson

koeffisienter [cal/mol].

Aktivitetskoefiisientenetil veeslen blir beregynet ved hjelp av Wilson-ligningen for en

multikomponent blanding

0
] 0
| 1-Inm - A 0 %ﬂ
ny. = 1—In X: N\ :[1—

| qgl 1 |J|:| Z Dnc

k=1

Ne

(2-10)

rrararariri

V. A
A VJ (10 (2-11)

hvor V; er molartvolum av renekomponenter{crifmol], Aj; er Antoine koeffisient [cal/mol]

og R er @sslonstanten [cal/K mol].

2.3 MODELLERING OG REGULERING AV BATCH KOLONNENE

2.3.1 Matlab modellene

| Matlab modellen som ble utviklet for den vanlige batch kolonnen blir nivaet i
kondensatortardn regulert med en P-regulator Sammensetningemlir regulert med en
temperaturregulator som er en P- eller en Pl-regulator som regulerer vaeslestramenL.

Dampstrgmen V erdastant. Utskrift @ Matlab modellen er gitt i bilag A og B.

Den lukkede batch kolonnen blir modellert med variabelt holdup i kokeren og
kondensatortarén, ved at dampstrammerV er konstantog veeslestramenL blir regulert.
Reguleringen av holdupeni kokeren og kondensatortardn blir indirekte regulert av
sammensetningesom reguleresmed en temperaturregulator (P- eller Pl-regulator).Utskrift

av modellen er gitt i bilag C og B.
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Forutsetninger for modelleringen &olonnen:

- Konstant molar vaeskoldup pa trinnene, MK
- Konstant molar dampstrgm, V

- Konstant trykk

- Konstant platarkningsgrad (100%)

- Neglisjerbar damp holdup

- Perfekt blanding pa alle trinnene

- Total kondensator

2.3.2 Instilling av settpunkt og fortsterkning ved P-midt

Ved P-regulering i midten av batch kolonnen beskriver Skogestad[10] en enkel mate a
bestemmesettpunktet for temperatur regulatoren. Settepunktetbestemmesut fra den
gjennomsnittligekokepunktstemperaturdor deto komponentensomskal separeredigning
(2-12),

Ty +T
T = ibL” 'bH

sett > (2-12)

hvor Ty, | er kokepunktettil lett komponentK] og Ty, 14 er kokepunktettil tung komponent
[K].

Forsterkning K blir estimert ut fra falgende ligning,

V \

K. = =
© ATy [ToL=Ton

(2-13)

hvor V er dampstrgmmen [kmol/h].
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3 PROSJEKTBASIS

3.1 SPESIFIKASJONER GITT AV NYCOMED IMAGING AS, LINDESNES
FABRIKKER

3.1.1 Strgmdata
Fysikalsle og termodynamiskdata er gitt i bilag D.

| tabell 3-1 er strgmdata for de to alyte strammene gitt.

Tabell 3-1: Stremdata 6r de to utvalgte strammene

Strgm 0 Strem 7
Komponent
vektprosent, % vektprosent, %
Metanol 15 67
Vann 30 3
Isopropanol 10 30
2-metoxyetanol 45 -

Det ble sett bort fradntrastmiddelrester i strom 7.

Renhetskra, gitt i molbrgk,for deaktuelleprodukteneer gitt i tabell3-2 og er bergynetut fra

data gitt & Nycomed.

Tabell 3-2: Renhetskra til de aktuelle produktene, gitt i molbrgk

Komponent Renhetskna
Metanol 0,964
Isopropanol 0,987
2-metoxyetanol 0,980

Anlegg for lukket satsvis destillasjon 12
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3.1.2 Kolonnedata

| tabell 3-3 er klonnedata for deagnle og ge kolonnene gitt.

Tabell 3-3: Kolonnedata br de gamle og ng kolonnene

Spesifikasjon Gammel llonne Ny kolonne
Veeslevolum i kjelen 14nP 20nT
Veesleholdup i lolonnen 22dn? 50dn?
Veesleholdup i londensator 50-100dn3 50-100dn3
Antall trinn u/koker og londensator 13 30
Kokerefekt 850kW 1200kwW
Fylimateriale Mellapak Mellapak

3.1.3 Priser og forbruk av lgsemidler

Priser for de ulike lgsningsmidlene er gitt i tabell 3-4.

Tabell 3-4: Priser pa lgsningsmidler oppgitt @ Nycomed Imaging AS

Lgsningsmiddel Pris[kr/1]
Metanol 1,20
Isopropanol 4,20
2-metoxyetanol 5,85

Forbruk a lgsningsmidler i 1998 er gitt i tabell 3-5

Tabell 3-5: Forbruk av lgsningsmiddel i 1998

Komponent Regenerert, [M] | Innkjgpav rent,[m3]
Metanol 1735 3320
Isopropanol 6140 2962
2-metoxyetanol 1786 1209

Forbruk av ren komponenter for a erstatteforbrente,solgte og forsvunnedd(til sj@ og luft)

mengderslik at summenrav regenererbg innkjgpav renter lik totalforbruleti produksjonen.

Anlegg for lukket satsvis destillasjon 13
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En del av metanolforbrukt er metanol tilfgrt fyrhus pga. mye vann i lgsemidler til

forbrenning.

3.1.4 Forutsetninger og antagelser for simuleringene

- Neglisjerer tiden det tar &avme lolonnen og fegden tildkepunktet, arm start
- Initiell sammensetning er lik fadesammensetningen

- Konstant kkerefekt gjennom en hel separasjonssaky

- Under simuleringen er det bgtet en batch for hele destillasjonsseksen

- Temperaturrgulering med maling i midtervaolonnen

- Alle komponenter dampes helt for hver separasjon

Anlegg for lukket satsvis destillasjon 14
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4 RESULTATER

Simuleringav stramO og 7 av vanlig og lukket batchdestillasjoner utfgrti Matlah | alle
simuleringerhvor ikke anneter oppgitt er stgrrelsesordeneii forsterkningergitt av ligning
(2-13), og settpunktettil temperaturer gitt av ligning (2-12). Programmendor vanlig og
lukket batchdestillasjorer gitt i bilag A, C og B ,og medinitieringsfilerfor de ulike splittene
gitt i bilag E. Fullstendig begningseksempel er gitt i bilag F .

4.1 RESULTATER AV SIMULERING AV STR@M 0O

Kolonnedata og startbetingelser er gitt i tabell 4-1.

Tabell 4-1: Kolonnedata og startbetingelserdr ny og gammel lolonne

Ny Gammel
Antall trinn inkludert loker og londensator 32 15
Veeslevolum av en batch 20n? 14n?
Splitt 1
Veaesleholdup prtrinn i kolonnen (lonstant) 0,046kmol 0,046kmol
Fadesammensetning i molbrgk
Metanol 0,16 0,16
Vann 0,58 0,58
Isopropanol 0,060 0,060
2-metoxyetanol 0,20 0,20
Holdup i koker 533 kmol 372 kmol
Holdup i kondensator 5 kmol 5 kmol
Dampstrgm (knstant) 113 kmol/h 80 kmol/h
Splitt 2
Veaesleholdup prtrinn i kolonnen (lonstant) 0,038 kmol 0,038 kmol
Fagdesammensetning i molbrgk
Vann 0,69 0,69
Isopropanol 0,070 0,070
2-metoxyetanol 0,24 0,24
Holdup i koker 446 kmol 312 kmol

Anlegg for lukket satsvis destillasjon
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Tabell 4-1: Kolonnedata og startbetingelserdr ny og gammel lolonne

Ny Gammel
Holdup i kondensator 5 kmol 5 kmol
Dampstrgm (&nstant) 108 kmol/h 80 kmol/h
Splitt 3
Veesleholdup prtrinn i kolonnen (lonstant) 0,034 kmol 0,034 kmol
Fadesammensetning i molbrgk
Isopropanol 0,73 0,73
2-metoxyetanol 0,27 0,27
Holdup i koker 401 kmol 281 kmol
Holdup i kondensator 5 kmol 5 kmol
Dampstrgm (knstant) 108 kmol/h 80 kmol/h

Termodynamis& og fysikalsk data er gitt i bilag D.

Regulatorparametrenfer ny oggammelkolonnevedseparasjoav metanoler gitt i tabell4-2.

Tabell 4-2: Regulatoparametere og settpunkt br simulering av vanlig og lukket batch
destillasjon for ny og gammel lolonne, separasjon & metanol

Regulator type Ke ny K, gammel T) [timer] Ts[K]
P-midt 45 4,0 - 345,0
Pl-midt 45 4,0 0,05 345,0

Tabell4-3 viser hvor mye detvar mulig & gjervinne av metanol,og hvor langtid dettetar ved
de ulike reguleringsmetodeneg de to ulike matenea kjgre kolonnenpa. For ny og gammel

kolonne war renhetametanol gitt i molbrgk lik 1,00ad destillasjonsslutt.
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Tabell 4-3: Tidsforbruk og utbytte for simulering til stasjonaere forhold for vanlig og
lukk et batch destillasjon br ny og gammel lolonne, separasjon & metanol

Kolonne type Regulator type t [timer] Sta;(t)??gi [%]
P-midt 38,8 94.9
. Vanlig batch PI-midt 37.1 96,1
y
P-midt 40,0 95,9
Lukket batch PI-midt 42.6 97,7
P-midt 36,6 79,8
Vanlig batch .
Gammel Pl-midt 532 oL
P-midt 44,9 84,0
Lukket batch Pl-midt 31.1 84,0

Fratabell4-3 finnermandethgyesteautbyttetfor ny og gammelkolonne,somgjar atde ulike

metodene&an sammenlignesnedhensynpatidsforbrulet il et gitt utbytteved separasjorav

metanol.Dissegrenseneble satttil 94 % for ny kolonneog til 79 % for gammelkolonne.

Renhetskrzet er oppfylt i alle tilfellene. Resultatendor dennesammenligningerer gitt |

tabell 4-4.

Tabell 4-4: Resultat fra simulering a vanlig og lukket batch destillasjon med P- og PI-
regulering i midt for ny og gammel lolonne, separasjon & metanol

Kolonne type Regulator type t [timer]
P-midt 19,0
Vanlig batch :
Ny Pl-midt 151
P-midt 15,7
Lukket batch Pl-midt 12,7
P-midt 17,4
Vanlig batch -
S Pl-midt 12,9
P-midt 11,0
Lukket batch Pl-midt 10,0

Anlegg for lukket satsvis destillasjon
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| tabell 4-5 er rgulatorparametre for separasjonageotropen isopropancdin gitt.

Tabell 4-5: Regulatoparametere og settpunkt br simulering av vanlig og lukket batch
destillasjon for ny og gammel lolonne, separasjon & azeotropen

isopropanol/vann
Regulator type Ke 1) [timer] Ts[K]
P-midt 4,0 - 363,0
PI-midt, lukket batch 4,0 0,05 363,0
Pl-midt, vanlig batch 4,0 0,05 358.0

* Settpunktettil temperaturener satt lavere, da et hgyere settpunkt ga problemer i

simuleringen, se diskusjon i kap. 5.2.1.

Separasjorav azeotroperisopropanol/anner tatt medfor a vise hvor stort utbytte og hvor
lang tid det tar & dampeav azeotropenAzeotropsammensetningdrar i alle tilfellene en

molbrgk til vann lik 0,29. Resultatene er gitt i tabell 4-6.

Tabell 4-6: Tidsforbruk, r enhet og utbytte br simulering til stasjonaere forhold for
vanlig og lukket batch destillasjon 6r ny og gammel lolonne, separasjon a
azeotropen isopiopanol/vann

Utbytte av azeotrop

Kolonne type Regulator type|  t [timer] stasjoneert [%]
P-midt 8,5 94,4
\ Vanlig batch PI-midt 7.9 95,7
y
P-midt 7,5 100
Lukket batch PI-midt 7.2 100
P-midt 7,3 92,5
Vanlig batch .
Gammel Pl-midt 7,0 92,7
P-midt 7,0 100
Lukket batch PI-midt 6,7 100
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| tabell 4-7 er rgulatorparametre for separasjonZzametoxyetanol gitt.

Tabell 4-7: Regulatoparametere og settpunkt br simulering av vanlig og lukket batch
destillasjon for ny og gammel lolonne, separasjon & 2-metoxyetanol

Regulator type Ke T, [timer] T [K]
P-midt 4,0 - 385,0
PI-midt, lukket batch 4,0 0,05 385,0
PI-midt, vanlig batch 4,0 0,05 373,0

* Settpunktettil temperaturener satt lavere, da et hgyere settpunkt ga problemer i

simuleringen, se diskusjon i kap. 5.2.1.

Ved separasjorav 2-metoxyetanoler renhetskraet i molbrgk gitt av Nycomedtil a veere
0,980.Destillasjonstiderberegnesda ut fra nar dettekravet er oppfylt i kokeren,og utbyttet
ble bergnetveddettetidspunktet.Tidsforbrukog utbyttefor separasjorv 2-metoxyetanoér
gitt i tabell4-8.Vedlukketbatcherikketilfellet for simuleringav PI-midttattmed,dadettega
et lavt utbytte, se diskusjon kap 5.2.1.

Tabell 4-8: Tidsforbruk ogutbytte for & 0ppNax;.metoxyetanot 0,980for vanlig oglukk et
batch destillasjon br ny og gammel lolonne, separasjon & 2-metoxyetanol

Regulator Tid for & oppna Utbytte ar 2-
Kolonne type e? o X2-metoxyetanor- 0,980 | metoxyetanol &d
P i koker [timer] dette tidspunktet [%
P-midt 7,2 99,0
\ vaniig bateh g, iat 6,0 92,8
y
Lukket batch| P-midt 7,2 98,0
P-midt 59 93,4
Vanlig batch .
Gammel Pl-midt 6,3 93,2
Lukket batch| P-midt 59 92,5
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4.2 @DKONOMISK VURDERING FOR GJENVINNINGEN AV STR@M 0

Den totale fortjenestenble bergnet ut fra utbytte av 2-metoxyetanolved det gitte
renhetskraet. Tidsforbruk og utbytte er gitt i tabell 4-8. Inntektenefor & gjervinne 2-
metoxyetanoble bergnet, og kostnaderfor destillasjonerble trukket fra, noe somgir den
totale fortjenestenav denneseparasjonenBeregninger er gitt i bilag H. Den gkonomisk
vurderingerav deulike metodeneer gitt i tabell4-9.1 denneabellener dentotalefortjenesten
skalertut fra startwlumetfor hver batch.Dettefor a gi et fornuftig sammenligningsgrunnlag

mellom gammel og g kolonne.

Tabell 4-9: @konomisk analyse ér gjenvinnningen av 2-metoxyetanol

Total fortjeneste @d
Kolonne type Regulering type gjervinning a 2-
metoxyetanol *1000 [NOK]
P-midt 23
Vanlig batch .
Ny PI-midt 22
Lukket batch P-midt 22
P-midt 23
Vanlig batch .
Gammel PI-midt 23
Lukket batch P-midt 23
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4.3 RESULTATER AV SIMULERING AV STR@M 7

Kolonnedata og startbetingelser er gitt i tabell 4-10.

Tabell 4-10: Kolonnedata og startbetingelserdr ny og gammel lolonne

Ny Gammel
Antall trinn innkludert loker og londensator 32 15
Kokervolum 20 n? 14 n?
Holdup pr trinn i kolonnen (lonstant) 0,037 kmol 0,037 kmol
Sammensetning kokeren (fadesammensetning}l,.
splitt
Molbrgk
Metanol 0,7585 0,7585
Vann 0,0604 0,0604
Isopropanol 0,1811 0,1811
Holdup koker, lukket batch 437,95 kmol 306,16 kmol
Holdup londensatortardn, luklet batch 1 kmol 1 kmol
Holdup koker, vanlig batch 436,45 kmol 304,65 kmol
Holdup kondenstortank,anlig batch 2,5 kmol 2,5 kmol
Dampstrgm, 1 splitt @nstant) 121 kmol/h 85 kmol/h
Sammensetning idkeren, 2. splitt
Molbrak
Vann 0,2501 0,2501
Isopropanol 0,7499 0,7499
Holdup koker, lukket batch 104,95 kmol 73,17 kmol
Holdup kondensatortank, lulét batch 1 kmol 1 kmol
Holdup lokeren, \anlig batch 104,15 kmol 72,37 kmol
Holdup kondensatortank,anlig batch 1,8 kmol 1,8 kmol
Dampstrgm, 2. splitt @nstant) 96 kmol/h 68 kmol/h
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Termodynamis& og fysikalsk data er gitt i bilag D.

Regulatorparametren®r ny og gammelkolonneved separasjo@v metanoler gitt i tabell 4-
11.

Tabell 4-11: Regulatorparametere og settpunkt for simulering av vanlig oglukk et batch
destillasjon for ny og gammel lolonne, separasjon & metanol

Regulator type Ke, ny Ke, gammel 1) [timer] Ts [K]
P-midt 7,6 5,4 - 345,7
Pl-midt 50,0 50,0 0,5 340,0

* For PI-midt er forsterkningerog integraltidensattut far at systemetkke skal veereustabilt,
menikke tunetoptimalt. Settpunktetil temperaturerer sattlavere da et hgyeresettpunkiga

problemer i simuleringen, se dikusjon kap. 5.3.1.

Tabell4-12viserhvor myedetvar mulig & gjervinneav metanol,0og hvor langtid dettetar ved
de ulike reguleringsmetodeneg de to ulike matenea kjgre kolonnenpa. For ny og gammel

kolonne war renhetametanol gitt i molbrgk lik 1,00ed destillasjonsslutt.

Tabell 4-12: Tidsforbruk og utbytte for simulering til stasjonaere forhold for vanlig og
lukk et batch destillasjon br ny og gammel lolonne, separasjon & metanol

Kolonne type Regulator type t [timer] sta;g;\g?t [%]
P-midt 17,6 99,2
Ny Vanlig batch PI-midt 17.7 99,2
P-midt 17,6 100
Lukket batch PI-midt 17,7 99,9
P-midt 18,5 97,2
Vanlig batch .
Gammel Pl-midt 18,6 94,1
Lukket batch PI-midt 17.1 94,8
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Fratabell4-12finnermandethgyestaitbyttetfor ny og gammelkolonne,somgjaratdeulike
metodene&an sammenlignesnedhensynpatidsforbrulet il et gitt utbytteved separasjorav
metanol.Dissegrenseneble satttil 99 % for ny kolonneog til 94 % for gammelkolonne.
Renhetskreet er oppfylt i alle tilfellene. Resultatendor dennesammenligningerer gitt i
tabell 4-13.

Tabell 4-13: Resultat fra simulering & vanlig og lukket batch destillasjon med P- og PI-
regulering i midt for ny og gammel lolonne, separasjon @ metanol

Kolonne type Regulator type t [timer]
P-midt 13,9
Vanlig batch -
Ny Pl-midt 14,1
P-midt 11,5
Lukket batch Pl-midt 11,6
P-midt 9,7
Vanlig batch :
Gammel Plmd >
P-midt 9,3
Lukket batch Pl-midt 12,1

| simulering av separasjonav isopropanoler det bare blitt brukt P-midt for a regulere
temperaturen kolonne.Dette kommerav at Pl-midt ga problemerundersimuleringen,noe
somerforklarti diskusjonenkap.5.3.1.Regulatorparameter®r separasjov isopropanoker
gitt i tabell 4-14.

Tabell 4-14: Regulatorparametere og settpunkt for simulering av vanlig oglukk et batch
destillasjon for ny og gammel lolonne, separasjon & isopropanol

Regulator type Ke ny Kc, gammel T [K]

P-midt 50,5 36,0 354,5

Ved separasjorav isopropanoler renhetskraet i molbragkgitt av Nycomedtil a vaere0,987.
Destillasjonstiderbergnesda ut fra nar dette kravet er oppfylt i kokeren,og utbyttet ble
bergnetved dettetidspunktet.Tidsforbruk og utbytte for separasjorav isopropanoler gitt i
tabell 4-15.
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Tabell 4-15: Tidsforbruk og utbytte for & oppna Xsopropanor~ 0,987 br vanlig og lukket
batch destillasjon br ny og gammel lolonne, separasjon aisopropanol

Reulator Tid for & oppna Utbytte ar
Kolonne type ?u e Xisopropano|: 0,987 i ISOprOpanO| ed
P koker [timer] dette tidspunktet [%
Vanlig batch| P-midt 3,3 99,0
Ny Lukket batch|  P-midt 33 96,2
Vanlig batch| P-midt 3,5 88,7
Gammel " ket batch|  P-midt 3,4 81,9

4.4  (DKONOMISK VURDERING AV STR@M 7

Det ble bergnet en kolonneleiepris for ny og gammel kolonne, bilag I. Denne
kolonneleiepriseble delt paprisenfor metanol,ogenfar daetkrav om hvor stortutbytteman
trenger pr. time for at destillasjoneskal veere lsnnsom. Beregninger er gitt i bilag H.

Resultateneaden glonomisle analysen er gitt i tabell 4-16.

Tabell 4-16: Resultat & simulering med hensyn pa en &onneleie pa 1000 NOKdr ny
kolonne og 500 NOK ér gammel kolonne, separasjon a metanol

Kolonne type Regulator type| t [timer] Utbytte[;(l)]metanol
P-midt 7,3 90
Vanlig batch -
Ny Pl-midt 7.3 90
P-midt 7.3 90
Lukket batch R 73 ”
P-midt 8,4 920
Vanlig batch :
Gammel Pl-midt 7,3 88
P-midt 8,3 90
Lukket batch Plmidt _ =
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Dentotalefortjenesterble bergnetut fra utbytte av isopropanoled det gitte renhetskraet.
Tidsforbruk og utbytte er gitt i tabell 4-16. Inntektenefor & gjervinne isopropanolble
beragynet,og kostnaderior destillasjonerble trukket fra, noesomgir dentotalefortjenesterav
denneseparasjonerBeregningerer gitt i bilag H. @konomiskvurderingav deulike metodene
er gitt i tabell4-17.1 dennetabellener dentotalefortjenesterngsaskalertut fra startwolumet
for hver batch. Dette for a gi et fornuftig sammenligningsgrunnlagellom gammelog ny

kolonne.

Tabell 4-17: @lonomisk analyse ér gjenvinnningen av isopropanol

Total fortjeneste &d
Kolonne type Regulering type| gjervinning & isopropanol
*100 [NOK]
Vanlig batch P-midt 8
Ny Lukket batch P-midt 7
Vanlig batch P-midt 10
Gammel Lukket batch P-midt 9

4.5 (@KONOMISK VURDERING AV DET NYE ANLEGGET

De totale investeringskstnadendor det nye anlegget er estimerttil & veere34 mill. NOK.

Beregninger er vist i bilag J.

Den arlige skastningen er i bilag K begeet til & veere 9 %.
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5 DISKUSJON

5.1 VURDERING AV KOLONNETYPE OG REGULERINGSTYPE

| forbindelsemed dette prosjektetble det utviklet en Matlab modell for batchlolonnenpé
Nycomed,som kjgressom en vanlig batchkolonne.Ved modelleringav denvanlige batch
kolonnenblir nivaeti kondensatoreregulertmedennivaregulator(P-regulator).Detteer ikke
tilfellet for den nye kolonnen, da vaeslemengdeni kondensatorerbestemmesred at et
overskudd av veesle gar tilbake til kolonnen ved et overlgp. Dette gjgr at nivaet i

kondensatoren emokstant, noe som ogsa vil veere tilfellet for modellen.

| oppcvebeskivelsenble det opplyst at de nye kolonnenepa Nycomedkunnekjgres som
lukket batch. | etterkantviste det seg at dette ikke var tilfellet, men det vil veere sma
investeringeknyttet til & utvide kolonnentil & kunnekjaressomen lukket batchkolonne.En

utvidelsevil omfatte at mankjarer tilbakelgpetfra resipienttankn istedetfor tilbakelgp fra

kondensatorerDettekangjgresvedatdetinstalleresenreflukspumpenmellomresipienttankn
og toppenav kolonnenslik at tilbaklapetna kommerfra resipientankn. Det ble derfor ogsa
utviklet en Matlab modell for en lukket batchkolonnefor & sammenlignelennemuligheten
medvanlig batchdestillasjon Motivasjonerfor a undersgk lukket batchbegrunnes atdenne
type kolonne kan gi et lavere tidsforbruk. Samtidig gir lukket batch ingen problemer
forbundetmedat destillasjonergar over for lang tid, da dettefarertil en stadiganriking av

destillat. \eéd \anlig batch kan dette fare til gjennomslag og urent destillat.

Pa Nycomed reguleres sammensetningenil destillatet ved temperaturrgulering i alle
kolonnenemed P-reguleringog temperaturmaling toppenav kolonnen.Detteer lite gunstig
ut fra reguleringshensyrit problemsomvil veereaktuellter at mantrengeret avvik mellom
malttemperatufT,, og settpunktetil temperatufT for i detheletatt & fa ut et produkt.Dette
farertil et stajonaeravik somer visti fig. L-2, bilag L. DersomTyg settedik T, vil detikke
komme noe produkt, da reguleringenfarer til total refluks. Siden P-reglering i toppenav
kolonnetrengeret avvik i settpunktfor & fungerefarer dettetil at manfar et avvik i gnslet
renhetskrg, noesomgir problemerved hgyerenhetskra daen liten endring/ forstyrrelsei
temperatuwil fer til et urentprodukt. En aktuell forstyrrelsevil veeresmatrykkendringeri

kolonnen.
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Figur L-1 i bilag L visertemperaturprofilerffior P-reguleringi toppenog midtenav kolonne
ved vanlig batch destillasjon. Temperaturprofileneviser at ved topp-regulering utnyttes
kolonneni liten gradmedtanke pagodseparasjorReguleringmedtemperaturmalingtoppen
av kolonnenfarertil atseparasjonsgrenségger hgytoppei kolonnennoesomfarertil atfa
trinn beryttestil anrikningav destillatet.Ved bruk av temperaturmaling midtenav kolonnen
vil separasjonsgrenségge laverenedi kolonnen,sefigur L-1 i bilag L. Dettevil gi enmye
bedreutnyttelseav kolonnendafleretrinn brukestil & anrike destillatetVedriktig instilling av
settpunktetvil ikke regulering i midten av kolonnen fgre til problemer med renhet til

destillatet, forutsatt at antall trinn er hgyt nok for den gdskenheten i separasjonen.

@nsles det et robust reguleringsystemma manregulereut fra maling av temperatudengre
nedi kolonnen.I alle simuleringeneer reguleringenbasertpa temperaturmaling midtenav
kolonnenhvor detblir brukt P- og/ellerPI-regulator | modellenesomer utviklet i Matlabkan

temperaturmalingene settes paafritt trinn.

| forbindelsemeddennye kolonnengir reguleringsystemetil Nycomedmulighettil & endre
malepunktei kolonnen.For dengamle kolonnenma detinvesteres nye temperaturmalere,
sidende gamlekolonnenekun har malepunktei bunnogtopp av kolonnen.Dettekanenkelt
implementeresed at temperaturelementenonterespa kolonneseggen,da dettegir mindre

malestgy enn temperaturmalere inne iséblonnen.

5.2 VURDERING AV STR@M O

5.2.1 Vurdering destillasjonssekvensen med hensyn pa utbytte og tids-
forbruk

En generelltrend for separasjorav metanol,tabell 4-3, er at ny kolonnegir et mye starre
utbytte, 10-12 %, sammenlignetmed gammelkolonne. Dette skyldes at settpunktetgitt av
ligning (2-12) er for lavt for gammelkolonne.Dette medfgrerat en del av metanolenblir
veerendagjeni koker. dkessettpunktefor temperaturenil detgi et starreutbyttemedlavere
renhetmenrenhetervil fortsattligge innenforrenhetskraet. Tidsforbrulet for & nastasjonaert
utbytteavhengersterktav type kolonne.Selv om utbyttetfor ny kolonneer hgyter mengden
metanoli stramO0 saliten at Nycomedikke betraktermetanolsom et produkt fra strgmO.
Siden det er 2-metoxyetanolsom er hovedproduktetfra dennestrammen,ma metanolen

separeres fra blandingen, og metanol kan dermed betraktes som et delprodukt.
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Tabell4-4 viseratfor separasjo@v metanolbgrny kolonnekjgressomlukket batchmedPI-
reguleringi midten.Tidenfor & oppnaet utbytte pa 94 %for lukket batcher 2,3 timer mindre
sammenlignemedvanlig batch,Pl-reguleringi midtenav kolonnen.Resultatene tabell 4-4

viser ogsa at PI- gailering er rasére enn P-igulering.

Fratabell4-4 servi at gammelkolonneharlavesttidsforbrukfor & na et utbyttepa 79 %, ved
lukket batchmed PI-regulering midt. Det tar 2.9 timer lengrea kjgre gammelkolonnesom

vanlig batch.

For separasjonemv azeotroperisopropanol/ann, tabell 4-6, har vi ingen produktera ta
hensyntil. Men detteer en separasjorsom ma kjgresfor a gjervinne 2-metoxyetanol og
derfor er det gnslelig & se hvilken kolonne type som gir lavest tidsforbruk. Denne
separasjonekjgresbestsomlukket batchmedPl-reguleringi midt, badefor gammelog ny

kolonne.

Ved et settpunktfor temperaturengitt av ligning (2-12), for PI-midt vanlig batch, fikk vi
problemermedat noeav 2-metoxyetanoletle dratt medoppi resipienttankn. Arsaken til
detteer at far regulering ble satt pa, ble det bygd opp en temperaturprofii kolonnen.Nar
reguleringensettespa blir dette d betraktesom en forstyrrelse,og denneforstyrrelsenblir
betydelig med settpunktetgitt av ligning (2-12). Da produkteti dennestrgmmener 2-
metoxyetanokr detteselvfglgeligikke gnslelig. For & hindredettei a skjeble settpunktesatt

lavere.

Resultatenei tabell 4-8, for separasjonav azeotropenvann/2-metoxyetanolog 2-
metoxyetanolviser at ny kolonne bar kjgres som vanlig batch, nar tidsforbrulet for & na
renhetskraettil 2-metoxyetanol kokerenleggestilgrunn. Vi serat utbytteter markantiavere
for PI- midt sammenlignetmed P-midt. Dette kommerav at settpunktetfor PI-midt er satt
betrakteliglavere enn hva ligning (2-12) gir. Settpunktetlir sattlavere pa grunnav at vi
haddeproblememedafa modellentil &8 gdmeddettesettpunktefor temperaturerProblemet
som oppstodvar at kokeren ble tamt under simuleringen.Dette kommer trolig av at |-
virkningen gjar at tilbakelgpetreguleresfor senti forhold til denkonstantedampstrgmmen,
somer bergnetut fra antagels®m konstankokerefekt gijennomheleseparasjonsseknsen.

SidenP-midtfungererved dennekokerefekten vil K. /t, -forholdetveeredenfaktorensom

spiller inn.
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Resultatendor PI-midt, lukket batch,er herikke tatt med,da dissega et meget lavt utbytte.
Dette skyldes“undershoot’av nivaeti kokeren,meddet menesat nivaeti kokerengarunder
satjonzererdi for sda dra sey inn til stasjoneemrdi. Tiden for & oppnaet hgyt utbytte med
lukket batch,medPI-reguleringi midt, vil derforta myelengretid ennhvatilfellet er vedde
andrekolonnetypene:Undershooten’kunnesannsynligvissaertunngatived bedreregulering,

og da gitt et leere tidsforbruk for & oppna et akseptabelt utbytte.

Fratabell 4-8 servi at for gammelkolonnegir P-midt for vanlig og lukket batchomtrent
sammeutbytteog likt tidsforbruk.Detblir hervanslelig a kommemedenkonkretanbetling

for valg a kolonne type.

5.2.2 Vurdering med hensyn pa gkonomi

Nycomedvurderer2-metoxyetanosomenesteproduktfra stram0, derforvil dengkonomisle
vurderingenav stramO0 kun baserepadenneseparasjonerDa er det antattat alle kostnader

ved andre separasjoner er dek# kolonneleieprisen.

| tabell 4-9 er dentotale fortejenesteryitt for gjervinning av 2-metoxyetanolskalertut fra
startwlum til batchenfor ny og gammelkolonne.Den totale fortjenesterer da lik for alle

kolonnetyper som er kjart.

5.2.3 Samlet vurdering av strgm 0O

DersommanvurdererstrgmO ut fra tidforbruk og utbytte,anbefilesdennesekwensera kjgres
pa ny kolonne,det er da antattat hele sekwenserma kjgres pa sammekolonnetype.Siden
gkonomisle betraktningerav stramO ikke favorisererden enekolonnetypenfremfor andre,
anbeétlesdetatkolonnensombgrberytteserlukketbatch,dadennegir lavestetidsforbrukfor
hele sekwensensettunderett. Det er daikke lagt vekt pa det faktumat vanlig batchgir 1 %
hgyere utbytte sammenlignetmed lukket batch destillasjon, for separasjonenav 2-
metoxyetanolDetviktig 8 merke seg atdeterrelativt smaforskjellermellomvanlig og lukket
batch.
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5.3 VURDERING AV STR@M 7

5.3.1 Vurdering destillasjonssekvensen med hensyn pé utbytte og tids-
forbruk

En generelltrendfra tabell4-12 er at ny kolonnegir et stgrrestasjonaerutbytteved et lavere

tidsforbruk sammenlignet meduwgnmel lolonne.

Vedsammenligningv vanlig og lukket batchdestillasjorav metanoli ny kolonne visertabell
4-13at P-midtfor lukket batchdestillasjorharlavestdestillasjonstidor et utbyttep& 99 % for
metanol. Det er minimal forskjell, 0.1 time, mellom P-midt og PI-midt for lukket batch
destillasjon.For vanlig batchdestillasjoner det en markantgkningi tidsforbrulet, 2.5 time,
sammenlignemed lukket batchdestillasjon.Det vil si at separasjorav metanoli stram7 pa

ny kolonne bgr kjgres som lugkbatch.

En annentrend er at PI-midt tar lengeretid enn P-midt. Dette kommer av at vi hadde
problememeda fa modellentil & gdmedsettpunktefor temperaturengitt av ligning (2-12),

som vil veere et mer opptimalt settpunkt. Dette problemet er diskutert under kap. 5.2.1.

For den gamle kolonnenviser sammenligningen tabell 4-13 at tisforbruket for & oppnaet
utbytte pa 94 % for metanoler mindre for lukket batch destillsjon enn for vanlig batch
destillasjon,menforskjellener mindre ennfor ny kolonne.P-midti lukket batchdestilasjon
harlavetstidsforbruk,mentidsforbrulet gkesbaremed0.4 timer for vanlig batchdestillasjon
med P-midt. For separasjorav metanolpd gammelkolonne,strem?7, er detikke forskjelleni
tidsforbrulet for vanlig og lukket batchdestillasjonsdmarkant,mendeter allikvel entrendi

resultatene som gjar at luikogsa anbafes i dette tilfellet.

Det er starreforskjell mellom P- og PI-midt medhensynpatidsforbruktil etgitt utbytteinnad
i sammenkolonnetypefor gammelenn for ny kolonne. Hovedarsakn til dette er ogsaat
settpunktetfor temperaturerer lavere for PI- enn for P-regulering, som diskutert for ny
kolonne.Dettevil ogséforklare forskjelleni stasjoneertitbytteog tilhgrendetidsforbrukgitt i
tabell 4-12. Feil i settpunktetil veeremer avgjgrendefor dengamle kolonnenda dennehar
faerretrinn. | varttilfelle hvor settpunkteerfor lavt fgrerdettetil at merav metanolerpresses

ned i lokeren og utbyttet blir kzere.
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| forbindelsemedsimuleringav separasjonemellomisopropanobg azeotroperisopropanol/
vanner detikke brukt Pl-regulering da dettega problemeri simuleringenProblemeter det
sammesom beskreet for separasjonemav metanol,men sidenmengdeni kokerener mye
mindre ved denneseparasjonerigrer dette til at problemetikke kan lgsesved a senle

settpunktetpa temperaturen.Dessutener dette en vanslkelig separasjonda temperatur

forskjellen i kokepunkt mellom azeotropen og isopropanol er liteit;.2

Resultatendor separasjomellomisopropanolbg azeotropensopropanol/anni tabell 4-15,
viser for ny kolonneat tidsforbrulet for a na renhetskraet til isopropanoli kokerener det
samme menutbytteter hgyere,3 %, for vanlig batchdestillasjonsammenlignemed lukket
batchdestillasjon Detteskyldesen liten “undershoot”av nivaeti kokeren,meddet menesat
nivaet i kokeren gar under satjonaererdi for sa a dra sey inn til stasjonaererdi.
“Undershooten”kunne sannsynligvisveert unngattved bedreregulering, og det er derfor

vanslelig a lonkludere med hvikn metode som er best for kolonne.

For gammelkolonnetar detlitt lengeretid for & oppnarenhetskraet sammenlignemed ny
kolonne,menutbytteer betraktliglavere.Sidenvanlig batchdestillasjorharet hgyereutbytte,

7 %, enn lukkt batch destillasjon vil dette veere en bedre mate a kpwarien pa.

5.3.2 Vurdering med hensyn pa gkonomi

Nycomed vurderer metanol som enesteprodukt fra strgm 7, derfor vil den gkonomisle
vurderingenav stram7 vektlegge denneseparasjonerDa er det antattat alle kostnadewed

andre separasjoner er deklev kolonneleieprisen.

For ny kolonne,seprasjorav metanol,visertabell 4-16 at destillasjonerbgr stoppesetter7.3
timer davideredestillasjongir tap. Ved dettetidspunktetgir alle de undersgktdilfellene likt
utbytte, 90 %. Ut fra en gkonomiskanalysekan ikke det enetilfellet anbeéllesfremfor det

andre.

For gammelkolonne,separasjorav metanol,viser tabell 4-16 at det er minimal forskjell i

lznsomhet mellom a kjgreamlig og luklet batch destillasjon.

Ved sammenligningav ny og gammelkolonne,ser man at for & oppnasammeutbytte av
metanolsom for ny kolonnetar det en time lengre for gammel kolonne, men den gamle

kolonnendrivesfortsattmedfortjenesteog tidsforbruleter derforikke avgjgrendeor hvasom
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erlgnsomt.Ut fra utbyttekanvi hellerikke anbefile kolonnetypeVi maherta forbeholdom

usikkerheten i klonneleieprisene.

Ut fra de totale fortjenestenegitt i tabell 4-17 servi at det er veldig lite & hentepa denne
separasjonemoesomunderbyggeat Nycomedikke betraktenisopropanosomet produktfra
strgm 7. Det gkonomisle potensialetfor strem 7 vil da kun innebeétte separasjonerav

metanol.

5.3.3 Samlet vurdering av stream 7

Dersommanvurdererstrgm? ut fra tidforbruk og utbytte,anbefilesogsadennesekwensera
kjgres pa ny kolonne som lukket batch. Dette kan ogsaforsvaresut fra den gkonomisle
betraktningerav stram7, dadennekke favorisererdenenekolonnetyperfremfor andre.Det
er ogsaherantattat helesekwensemakjgrespasammekolonnetypeDet er daikke lagt vekt
pa det faktum at vanlig batch gir 2,8 % hgyereutbytte sammenlignetmed lukket batch

destillasjon, for separasjonewnigopropanol.

5.4 @KONOMISK VURDERING AV DET NYE ANLEGGET

Investeringskstnadenga 34 mill.NOK, som er estimertut fra metodegitt av Nesse[8],
stemmerbra overens med de reelle investeringskstnadene 32 mill.LNOK, som det nye

anlegget lom pa.

Innvesteringsanalysemasereseay kun paprodukterfra stramO og 7. Inntektenebaserepaat
detnye anleggetfarertil atinnkjgp av renelgsningsmidlereduseresned50 %. Det er ogsa
settbort fra inntektfra salgav iod i kontrastmiddelresteBelvmeddisseantagelsenér vi en
positiv arlig avkastningpa 9 %, noesomviseratinnvesteringervil vaerelgnsom.Det er verdt
amerke sey at andrestremmerkan vaeremer lgnsommei gjervinne enndeto vi har settpa,

noe som vil gk den arlige ekastningen ytterligere.

5.5 ANBEFALINGER FOR VIDERE ARBEID

Viderearbeidbgrinnebeftteen optimaliseringav heleanlegget.Optimliseringerbgrgapaa
finne optimale verdier pa regulatorparameter@g kokerefekter for hver separasjoni de

sekwensene som kjgres.
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Detmaogsautviklesenbedreobjektfunksjortil gkonomiskvurderingav deulike sekwensene.
Denneanbeélingenbegrunnesi at de gkonomisle analysenesom her er lagt til grunnikke

skiller mellom de ulik kolonnetypene.
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6 KONKLUSJON

Det er blitt utfgrt en karakteriseringav denutvideteanleggsdelerog en sammenligningned
tilsvarendeutstyr som eksistererfra far. Dette er gjort ved at det er utviklet en dynamisk
modell for batchdestillasjoni Matlah Dennemodellener brukt til & undersgk hvilkentype
kolonnestramO0 og 7 bar kjgrespa. De ulike kolonnetypenesom er undersgkier vanlig og

lukket batch for y og gammel lolonne.

Ut fra en vurderingav tidsforbruk og utbytte anbefiles det at stram0 og 7 kjgres pa ny

kolonne som luk&t batch.

Dengkonomisle analyseryir ikke noeentydigsvar pahvilkenkolonnetypesombgrkjaresfor
stramO og 7. Analysenviser at det er gkonomisklgnsomtéa gjervinne 2-metoxyetanofra
stram0 og metanolfra stram7. Metodensomer beryttet for gkonomiskvurderingharenstor

grad & usikkerhet.

Detotaleinvesteringskstnadendor detnye anlegggeter estimerttil avaere34 mill. NOK, med
en arlig avkastningpa 9 %. De estimerteinvesteringskstnadenetemmergodt overensmed

de reelle imesteringskstnadene.

Trondheim 16.04.99

Ketil Eik Per Furu
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SYMBOLLISTE

Symbol Enhet Beskrivelse
Ajj cal/mol Antoine loeffesient
A, cal/mol Wilson koeffesient
B; cal/mol Wilson koeffesient
G cal/mol Wilson koefisient
D kmol/h Destillat
Kc Forsterkning
L kmol/h Veeslestrgm
LC Niva regulator
MB kmol Holdup koker
MD kmol Holdup kondensatortank
MDs kmol Settpunkt nia kondensatortank
MK kmol Holdup pa trinn n
P atm Trykk i kolonnen
psat mmHg Metningstrykk lomponent i
t h Destillasjonstid
TC Temperatur rgulator
Tm K Malt temperatur
Ts K Settpunkt temperatur galator
Vv kmol/h Dampstrgm
X Molbrgk veesk, komponent i
Yi Molbrgk damp, kmponent i
Y Aktivitetskoefisient
T Integraltid
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BILAG A UTSKRIFT AV PROGRAMMET FOR
SIMULERING AV VANLIG BATCH KOLONNE

% Fil nycobatch.m

% Programmet simulerer eanig batch klonne med maargulering &

% kondensatortarén, og sammensetninggtéering \ed hjelp & temperatur
% Programmet brudt funksjonene summy og ycomp.m\aKatrine Hilmen og
% wilsorv.m av Steinar Hauan.

% Kall i matlab:

% Kjoer foerst luklet batch for aa oppnaa en profilkbl&nnen

% [t,x]=odel5s('ycobatch’,[0 50],A)

% Programmet er lagev #er Furu og Ktil Eik

function xdot = gcobatch(t,A)

global Xglob Tkglob

% Antall trinn inkludert loker og londensator
NT=32;

% Antall komponenter

NC=3;

% Oaevrige data

tk=Tkglob; % Start temperatur (K)

V=121; % Dampstroem (kmol/h)

MD=A((NC*NT)+1); % Holdup londensator (kmol)
MB=A((NC*NT)+2); % Holdup loker (kmol)

MK=0.037; % Holdup paa &x trinn i kolonne (kmol)
MDmin=0.001; % Bru&s for aa unrgp at kbndensatorenagr tom

% Initsiering & sammensetning
X=A(1:NC*NT);

for i=1:NT
X(:,5,1)=X((i-1)*NC+1:i*NC);
end

% Damp-aesle likevekt (bruler funksjonen wilsonm, ycomp.m og summ)
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y=zeros(NC,1,NT);

Tkut=[];

for i=1:NT-1;
Xglob=x(:,:,i);
Tk=fzero('sumy’,tk(i));
Tkut(i)=Tk;
y(:,))=ycomp(Tk);
Tkut=[Tkut];

end

Tkglob=Tkut;

% Regulering & sammensetningen, temperatiguiator

KC = -50; YoFsterkning

Tks = 337.75; % Settpunkt temperatur (K)
err= Tkut(31)-Tks; % Proporsjonalfeil

LOI=0; Ya¥slestroem (kmol/h)
taui=0.5; % lgraltid

interr = A((NC*NT)+3); % Intgalfeil

LTO = LOI - KC*err;% - KC/taui*interr; % Rgulering & vaeslestroemen
LT=LTO*(1-exp(-(MD/MDmin))) % Brukes for at kndensator ik& skal @a tom

ifLT<O

LT =0.01;

err =0; % Skrunaintegrasjonen for aa motviekwindup
end

% Dampstroem
i=1:NT-1;
V(i)=V*ones(1,NT-1);
% Vaeslestroem
i=2:NT;
L())=LT*ones(1,NT1);

% Total kondensator
y(;,,,NT)=x(:,:,NT);

% Holdup i lolonnen
iI=2:NT-1;
M(i))=MK*ones(1,NT-2);

% Holdup i lokeren
MBdot=L(2)-V(1);

% Nivaargulering & holdup i londensatortank P-gelering

KCh = 10;
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MDs= 2.5; % kmol
DO= V(NT-1)-L(NT)
errh = MD-MDs;

D= D0 + KCh*errh

ifD<O0
D=0;
errh =0:;

end

% Holdup i londensatoren
MDdot=V(NT-1)-L(NT)-D;

% Dynamisle ligninger (lomponentbalanser)
Mxdot=zeros(NC,1,NT);
xdot =zeros(NC,1,NT);

% Kokeren
Mxdot(:,:,1)= L(2)*x(:,:,2)-V(1)*y(:,:,1);
xdot(:,:,1)=(Mxdot(:,:,1)-x(:,:,1)*MBdot)/MB;

% Kolonnen

for i=2:NT-1
xdot(:,:,)=(L(+1)*x(:,:,i+1)-L3)*x(,:D)+V(I-1)*y(:,:,1-1)-V(i)*y(:,:,1))M(i);
end

% Kondensatoren
Mxdot(:,:,NT) = V(NT-1)*y(:,:;,NT-1)-L(NT)*x(:,:,NT)-D*x(:,:,NT);
xdot(:,:;,NT)=(Mxdot(:,:;,NT)-x(:,:, NT)*MDdot)/MD;

% Utverdier & holdup i loker og londensator

MDut=MDdot;
MBut=MBdot;

%Integrator i rgulatoren
errut=err;

% Utverdier & sammensetningene paashivtrinn
xdotut=xdot(:);

% Funksjonen returnere enlknnerektor

(trinn 1 til NT med NC kmponenteMD,MB ,err og D)
xdot=[xdotut;MDut;MBut;errut;D]; % ¥d bruk a Pl-regulering
%xdot=[xdotut;MDut;MBut;D]; % ed bruk & P-regulering
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BILAG B UTSKRIFT AV FUNKSJONENE

function y = ycomp(Tk)

% This function returns theeetor of \apor compositions atygn
% values of temperature (Tk), pressure (P) and liquid compaosition (X).

global Xglob Pglob NCglob Rglob Wglob Vglob Aglob

NC=NCglob;
A =Aglob;
P =Pglob;
X =Xglob;

% Antoine equation where Psat [mmHg] and temperature Tk [K]
for i=1:NC

logl0Psat = A(i,1) - A(1,2) / (Tk-273.15 + A(i,3));

Psat(i) = 10"oglOPsat;
end

% Phase equilibrium where P [atm] and Psat [mmH(g]
gamma=wilsor(TK);

g=Psat’.*X;

y=g.*gamma./(P*760);

function y = sumy(TK);

% This function returns thesetor of diferences (1-sumY) atgn
% values of temperature (Tk), pressure (P) and liquid compaosition (X).

% FZERO('sumy’value) returns the Tk thatvgis sumY=1, i.e. when the
% difference is zero

global Xglob Pglob NCglob Rglob Wglob Vglob Aglob

Y=ycomp(TKk);
y=sum(Y)-1,
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% Fil wilsornv.m

% Funksjonen begmer akwitetskoeffisentene til aeslen \ed
% Wilson metode paaektorisert form

% Funksjonen er lagev&teinar Hauan

function amma=wilsom(Tk)
global Wglob Vglob Xglob Rglob NCglob;

W =W(glob;
V =Vglob;

X =Xglob’;
NC=NCglob;
R= Rglob;

% Lager en NCxNC matrises aektorene V og X

Vmat=V(ones(1,NC),);
Xmat=X(ones(1,NC),:);

% Vektorisering @ en forloop

Lambda =Vmat./Vmat'.*ep(-W/(R*Tk));
ledd2=sum((Xmat.*Lambda)’);
Xs=X./ledd2;
Xsmat=Xs(ones(1,NC),:);
ledd3=sum((Xsmat.*Lambda’)’);

gamma=(ep(1-log(ledd2)-ledd3))’;
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BILAG C UTSKRIFT AV PROGRAMMET FOR
SIMULERING AV LUKKET BATCH KOLONNE

% Fil nyco7.m

% Programmet simulerer en ludkbatch klonne med &riabel holdup i &ker og
% kondensatortank inderektegrdert & sammensetningen som bligrdert

% med en temperaturgelator (P- eller Pl-rgulator)

% Programmet brue funksjonen sumsgn, ycomp.m a Katrine Hilmen og wilsomm
% av Steinar Hauan

% Kall i matlab:

% Kjoer foerst enainitfilen, se de forskjellige initfilen for de ukk

% stroemmene

% [t,x]=0odel5s('yco7’,[0 50],A)

% Programmet er lagev #er Furu og Ktil Eik

function xdot = yco7(t,A)

global Xglob Tkglob

% Antall trinn inkludert loker og londensator
NT=32;

% Antall komponenter

NC=3;

% Oerrige data

tk=Tkglob; % Start temperatur (K)
V=121, % Dampstroem (kmol/h)
MD=A((NC*NT)+1); % Holdup londensatortank (kmol)
MB=A((NC*NT)+2); % Holdup loker (kmol)

MK=0.037; % Holdup paa &kt trinn i kolonne (kmol)
MDmin=1; % Minimumskarv til mengde okdensatortank

% Initsiering & sammensetning
X=A(1:NC*NT);

for i=1:NT
X(5,5,1)=X((i-1)*NC+1:i*NC);
end

% Damp-waesle likevekt (bruler funksjonen wilsonm, ycomp.m og summ)
y=zeros(NC,1,NT);

Tkut=[];
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for i=1:NT-1;
Xglob=x(:,:,i);
Tk=fzero('sumy’,tk(i));
Tkut(i)=Tk;
y(:,)=ycomp(Tk);
Tkut=[Tkut];

end

Tkglob=Tkut;

% Regulering & sammensetningen, temperatiguiator

KC = -70; YoFsterkning

Tks = 337.7; % Settpunkt temperatur (K)
err= Tkut(16)-Tks; % Proporsjonalfeil

LOI=0; Y slestroem (kmol/h)
taui=0.5; % lgraltid

interr = A((NC*NT)+3); % Intgalfeil

LTO = LOI - KC*err - KC/taui*interr; % Rgulering & vaeslestroemen
LT=LTO*(1-exp(-(MD/MDmin))) % Brules for at bndensator ik& skal ga tom

ifLT<O

LT =0.001;

err =0; % Skrunaintegrasjonen for aa motviekwindup
end

% Dampstroem
i=1:NT-1;
V(i)=V*ones(1,NT-1);

% Vaeslestroem
i=2:NT;
L())=LT*ones(1,NT1);

% Total kondensator
y(;,,,NT)=x(:,:,NT);

% Holdup i lolonnen
iI=2:NT-1;
M(i))=MK*ones(1,NT-2);

% Holdup i lokeren
MBdot=L(2)-V(1);

% Holdup i londensatoren
MDdot=V(NT-1)-L(NT);

% Dynamisle ligninger (lomponentbalanser)
Mxdot=zeros(NC,1,NT);
xdot =zeros(NC,1,NT);
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% Kokeren
Mxdot(:,:,1)= L(2)*x(:,:,2)-V(1)*y(:,:,1);
xdot(:,:,1)=(Mxdot(:,:,1)-x(:,:,1)*MBdot)/MB;

% Kolonnen

for i=2:NT-1
xdot(:,:,)=(L>+21)*x(:,:,i+21)-L)*X(,:, D) +V(>I-L)*y(,:,i-1)-V()*y(,:,D))/M();
end

% Kondensatoren
Mxdot(:,;,NT) = V(NT1)*y(:,;,NT-1)-L(NT)*x(:,:,NT);
xdot(:,:,NT)=(Mxdot(:,:;,NT)-x(:,:;,NT)*MDdot)/MD;

% Utverdier & holdup i loker og londensator
MDut=MDdot;
MBut=MBdot;

%Integrator i rgulatoren
errut=err;

% Utverdier & sammensetningene paashivtrinn
xdotut=xdot(:);

% Funksjonen returnere enlknnerektor
% (trinn 1 til NT med NC &mponenteMD,MB og err)
xdot=[xdotut;MDut;MBut;errut]; % ed bruk & Pl-regulator

%xdot=[xdotut;MDut;MBut]; % ed bruk & P-regulator
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BILAG D FYSIKALSKE OG TERMODYNAMISKE DATA

Fysikalsle data for kmponentene i stram 0 og stramet\Nycomed Imaging er gitt i tabell
D-1. Molare wlum er hentet fra [5] og resten er hentet fra [7].

Tabell D-1 : Fysikalsle data br komponentene i stram 0 og stregm 7

Molmasse Tetthet, Kokepunkt, Molart Fordampn_in

Komponent [g/mol] ' o o volum, gsentalpi,
g [g/crm] [Cl [mimol] | [kd/mol]
Isopropanol 60,1 0,7855 82,3 76,92 39,05
Metanol 32,04 0,7914 64,5 40,73 35,21
Vann 18,02 0,9982 100,0 18,07 40,66
2-Metoksyetanol 76,1 0,9646 1241 79,25 37,54

Azeotropdata for de aktuelle azeotropene er gitt i tabell D-2, og er hentet fra [6].

Tabell D-2 : Azeotopdata fra hhv. litteratur og simulering

Kokepunkt | Molbrgkvanni | Molbrgkvanni | Kokepunkt
Azeotroper fra litt., azeotrop, fra | azeotrop, fra | frasim,,
[°C] litt. sim. [°C]
vann / isopropanol 80,4 0,3167 0,2887 80,67
vann / 2-metoksyetanal 99,75 0,9490 0,9264 99,44

Termodynamis& data er gitt i tabell D-3 og i tabell D-4, og er hentet fra [5].

Tabell D-3 : Termodynamiske data br komponentene i stram 0 og strem 7

Komponenter Antoine lonstanter
Isopropanol 8,87829 2010,330 252,636
Metanol 8,08097 1582,271 239,726
Vann 8,07131 1730,630 233,426
2-Metoksyetanol 7,84980 1793,982 236,877
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Wilsonkoefisienterfor de bineeresystemene strgmO og stram7 ved Nycomedlmaginger
gitt i tabell D-4. Wilsonkomponentendor de binseresystemenemed 2-metoxyetanoler
estimert i matlab, bilag G, ut fra Bkkektsdata generert i Aspen +.

Tabell D-4 : Wilsonkoeffisienter or de binaere systemene i strgam 0 og strgm 7

Wilsonkoeffisienter
Bineert system
Wi» W21

Metanol /\ann 107,3832 469,5509
Metanol / isopropanol 140,1672 -132,7052

Metanol / 2-metoksyetanol 1306,9 -964,6
vann / isopropanol 1238,9966 437,9789
vann / 2-metoksyetanol 752,503 396,3751

isopropanol / 2-metoksyetanol 1019,5 -431,3
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BILAG E INITFILER FOR SIMULERING AV BATCH
KOLONNEN

% Fil initnyco7.m

% Initfil for stroem 7, foerste splitt, treoknponent blandingva

% metanol, @nn, isopropanol

% Komponentene i matrisene : 1 = metanol 2rrv3 = isopropanol

global Xglob Pglob NCglob Rglob Wglob Vglob Aglob Tkglob
Rglob=1.98721; % [cal/K mol]
NCglob=3;
Pglob=1;
% Alle prametere er hentet fra DECHEMA
% Antoine loefiisienter Psat_i [mmHg] og T [K]
Aglob=[8.08097 1582.271 239.726
8.07131 1730.630 233.426
8.87829 2010.330 252.636];
% Wilson koeffisienter ved 1 atm., W_ij [cal/mol]
Wglob=[ 0 107.3832 140.1672
469.5509 O 1238.9966
-132.7052 4379789 0 |
% Molart volum a rene aesler [cm”3/mol]
Vglob=[40.73 18.07 76.92 |;
% Initsiering & start \ektor for \aeslesammnesetningen x
NT = 32;
zF =[0.7585;0.0604;0.1811]
X=[I;
for i=1L:NT
X=[X;zF];
end
% Initsiering & start temperatur

Tkglob=337*ones(1,N-IL)

% Holdup i loker MB og i londensator MD [kmol]
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MB = 437.79;
MD =1,

% Startektor for bruk i yco7.m

%A=[X" MD MB]  %P-regulator lukket batch
A=[X’MD MB 0] %PI-regulator lukket batch
%A=[X"MD MB 0] %P-regulator vanlig batch

%A=[X" MD MB 0 0] %PI-regulator vanlig batch

% Fil : initnyco72.m

% Initfil for stroem 7,andre splitt,tocoknponent blandingva

% vann og isopropanol

% Komponenter i matrisen: 1=amn, 2= isopropanol

global Xglob Pglob NCglob Rglob Wglob Vglob Aglob Tkglob
Rglob=1.98721; % [cal/K mol]

NCglob=2;

Pglob=1;

% Alle prametere er hentet fra DECHEMA

% Antoine loefiisienter Psat_i [mmHg] og T [K]

Aglob=[8.07131 1730.630 233.426
8.87829 2010.330 252.636];

% Wilson koeffisienter ved 1 atm., W_ij [cal/mol]

Wglob=[0  1238.9966
437.9789 0

% Molart volum a rene \aesler [cm”3/mol]
Vglob=[18.07 76.92 ];
% Initsiering & start \ektor for \aeslesammnesetningen x

NT = 32;
zF =[0.2501;0.7499]
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X=[I;
for i=1L:NT
X=[X;zF];
end
% Initsiering & start temperatur
Tkglob=337*ones(1,N-IL)
% Holdup i loker MB og i londensator MD [kmol]

MB = 104.95;
MD =1,

% Startektor for bruk i yco7.m eller gcobatch.m
A=[X’ MD MB 0] % PI-regulering, luklet batch

%A=[X" MD MB ] % P-regulering, luklet batch

%A=[X" MD MB 0 0] % PI-regulering, \anlig batch

%A=[X"MD MB 0] % P-regulering, \anlig batch

% Initfil for stroem 0, 1. splitt
% 1=Metanol 2= ¥nn 3=Isopropanol 4=2-Metoxyetanol
global Xglob1 Pglob1l NCglobl Rglobl Wglob1 Vglobl Aglobl Tkglobl
Rglob1=1.98721;
NCglob1=4;
Pglobl=1;
% Alle prametere er hentet fra DECHEMA
% Antoine loeffisienter Psat_i [mmHg] og T [K]
Aglob1=[8.08097 1582.271 239.726

8.07131 1730.630 233.426

8.87829 2010.330 252.636

7.84980 1793.982 236.877 |;

% Wilson koeffisienter vd 1 atm., W_ij [cal/mol]
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Wqglobl=[ O 107.3832 140.1672 1306.9
469.5509 O 1238.9966 752.503
-132.7052 4379789 O 1019.5
-964.6  396.3751 -431.3 0 |,

% Molart volum a rene \aesler [cm”3/mol]
Vglob1=[40.73 18.07 76.92 79.25];

NT = 32;
zF =1[0.16;0.58;0.060;0.20];
X=[l;
for i=1:NT
X=[X;zF];
end

Tkglob1=337*0ones(1,NL)
A=[X" 5 533]

% Initfil for stroem 0, 2. splitt
% 1= \ann 2=Isopropanol 3=2-Metoxyetanol

global Xglob1 Pglob1l NCglobl Rglobl Wglobl1 Vglobl Aglobl Tkglobl

Rglob1=1.98721;
NCglob1=3;
Pglobl=1;
% Alle prametere er hentet fra DECHEMA
% Antoine loeffisienter Psat_i [mmHg] og T [K]
Aglob1=[8.07131 1730.630 233.426
8.87829 2010.330 252.636
7.84980 1793.982 236.877 ];
% Wilson koeffisienter ved 1 atm., W_ij [cal/mol]
Wglobl=[ 0 1238.9966 752.503
4379789 O 1019.5
396.3751 -431.3 0 |;

% Molart volum av rene aesler [cm”3/mol]

Vglob1=[18.07 76.92 79.25 ];
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NT = 32;
zF =10.69;0.07;0.24];
X=[I;
for i=1L:NT
X=[X;zF];
end

Tkglob1=337*0ones(1,N)
A=[X' 5 446]

% Initfil for stroem 0, 3. splitt
% 1=\ann 3=2-Metoxyetanol
global Xglob1 Pglobl NCglobl Rglobl Wglob1 Vglobl Aglobl Tkglobl

Rglob1=1.98721;

NCglob1=2;

Pglob1=1;

% Alle prametere er hentet fra DECHEMA

% Antoine loeffisienter Psat_i [mmHg] og T [K]

Aglob1=[8.07131 1730.630 233.426
7.84980 1793.982 236.877 |;

% Wilson koeffisienter ved 1 atm., W_ij [cal/mol]

Wglobl=[ 0  752.503
396.3751 0 |:

% Molart volum av rene aesler [cm”3/mol]
Vglob1=[18.07 79.25 ];

NT = 32;

zF =[0.73;0.27];

X=[];

for i=1:NT
X=[X;zF];

end

Tkglob1=337*ones(1,N1)
A=[X"5 401]
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BILAG F BEREGNINGSEKSEMPEL, STR@M O
Alle fysikalske data er gitt i bilag D.

Til abergnetotalemengdeav komponentenésystemeble detbereggneten middeltetthetil
blandingenDet ble daantattat detvar enlinesersammenhengiellomde ulike komponenters
tetthet. Blandingens tetthet blir da:

Phjandging = 0. 1500, 7914-%- +0, 30[D, 9982~ +0, 10[D, 7855~ + 0, 45D, 9646-

cm cm cm cm
=0, 9308i3 = 930 8k—93
cm m

Beregner fgrst br den nye kolonnen.

Berggning ar antall mol & hver komponent i fadeblandingen i deyenkolonnen:

0, 150830 8 EQOm
m

Metanol: N,cianor kg = 87,15 kmol
32, 04—=—
kmol
0, 30030, gkd EIZOm
Vann:n,,,= T:g = 309 92 kmol
18, 02—=—
kmol

0, 10 (930, 8kg 20m°
m

kg
60, 1kmol

Isopropanol:n, = 30, 98 kmol

|sopr0pano1'

0, 45930, 8 DZOm
m

kg
76, 1kmol

2-metoxyetanoln,_ e oxyetand = 110, 10 kmol
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Total antall mol i fedeblandingen blir da:

Niotal = r]metanol+ r‘vann+ r‘isopropanol+ n2-metoxyetano|

87, 15kmol + 309, 92kmol + 30, 98kmol + 110, 10kmol
538 15kmol

Sammensetningen til fadeblandingen blir da i molbrgk:

_ 87, 15kmol

Xmetanol = 538 15kmol

= 0, 1619

_ 309, 92kmol

Xvann = 538 18kmol O 229

_ 30, 98kmol

Xisopropanol ~ 538 15Kkmol

= 0,05757

_ 110, 10kmol

X2 _metoxyetanol — m = 0, 2046

Veaesleholdup ptrinn bergnes ut fra:

5o><10‘3 3D§38km30I
20m
MK = = m
20 0, 045kmol

Til & bergne dampstrammen ma farst fordampningsentalpien til fadeblandinggné®zre

AHvap = zyi |j\i
I

38, 2x10° K
kmol

(0, 3739[B5, 21 + 0, 428040, 657+ 0, 1356[B9, 05+ 0, 0625[B7, 54) _krl::llol
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Dampstrgmmen blir da:

1200'% [B600S

V = th _ 113krEoI
38 2x10° —_
kmol

Berggning & mengder etter at de udkomponenter fjernes.
Total antall mol igjen i &ker etter at metanol er fiernet:

Notal = nvann+ nisopropanol+ n2-metoxyetano|

= 309 92kmol + 30, 98kmol + 110, 10kmol
= 451 00kmol

Sammensetnindor den resterendeblandingen,som blir sett pa som fgdeblandingerved

separasjon 2, vil bli den samme som bgmet for @mmel lolonne.

Total antallmoligjeni koker etterat azeotropemsopropanol vanner fiernet. All isopropanol

blir flernet ved denne separasjonen:

Nis _ 30, 98kmol
0, 7113

Naz1 = = 43, 55kmol

Xi s, Az

Vann fjernet ed azeotropen:

n Naz 1 Ok = 43, 55kmol [0, 2887 = 12, 57kmol

vann, Az ~ vann, Az

Antall mol vann igjen etter at azeotropen er fjernet:

= 309 92kmol —12, 57kmol = 297, 35kmol

nvann

Total antall mol igjen i &ker etter at metanol og azeotropen isopropanahh\er fiernet:

ntotal,3 = nvann+ n2-metoxyetano|

= 297 35kmol + 110, 10kmol
= 407, 45kmol

Sammensetningefor den resterendélandingen,somblir sett pa som fgdeblandingerved

separasjon 8, vil ogsa her bli den samme som lgmet for @mmel lolonne.
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Finnerdatilslutt hvor mye 2-metoxyetanosomerigjeni kokerenetteratazeotropewann/ 2-

metoxyetanol er fijernet. Altann blir fiernet ed denne separasjonen:

Nyann _ 297, 35kmol
0, 9264

Nay o = = 320, 97kmol
' Xvann, Az

2-metoxyetanol fijerneted azeotropen:

n2—metoxyetanol Az = nAz,2 D(2—metoxyetanoI,Az = 320, 97kmol [0, 0736 = 23, 65kmol

Antall mol 2-metoxyetanol igjen etter at azeotropen er fjernet:

= 110 10, kmol — 23, 65, kmol = 86, 45kmol

Ny _ metoxyetanol
Beregningene or gammel kolonne.

Finner antall molahver komponent i fadeblandingen i deargle lolonnen:

0, 15030 85% [4m’
m

Metanol: N,cianor k = 61, 01 kmol
32,04—9_
kmol
0, 3030, sk—93 (4m°
Vann:n, .= T = 216, 95 kmol
18, 02—9_
kmol

0,100930 8k—% [4m’
m

kg
60, 09—

= 21, 69 kmol

IsopropanolNig,nropandr

0, 45030 85% (M4m®
m

kg
76 0gkmol

2-metoxyetanol:n, e toxyetandr = 77,07 kmol
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Total antall mol i fedeblandingen blir da:

Niotal = Mmetanol™ Mvann* nisopropanol+ n2—metoxyetano|

= 61, 01kmol + 216, 95kmol + 21, 69kmol + 77, 07kmol
= 376, 72kmol

Sammensetningetil fgdeblandingerblir her selvfaglgelig den sammesom for den nye

kolonnen.

Veesleholdup pitrinn:

22><10_3m3 D§77kmo|

3
_ 14m _
MK = 13 = 0, 045kmol

Til & bergne dampstrammen ma farst fordampningsentalpien til fadeblandinggné®zre

AHvap = zyi |j\i
|
= (0, 3739[B5, 21 + 0, 428040, 657+ 0, 1356[B9, 05+ 0, 0625[B7, 54) _kri;‘]m
- 38, 2x10°—<L_
kmol

Dampstrgmmen blir da:

850K 36005
_ S h _ kmol
V = g = 80—
38 2x10°—_
kmol

Bereggning & mengder etter at de uékomponenter fjernes.

Total antall mol igjen i &ker etter at metanol er fjernet:

ntotal,2 = nvann+ nisopropanol+ n2-metoxyetano|

216, 95kmol + 21, 69kmol + 77, 07kmol
315, 71kmol

Det gir falgende sammensetnindor den resterendeblandingen,som blir sett pa som

fedeblandingened separasjon 12.
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_ 216, 95kmol

- = 06872
Xvann = 375 71kmol

_ 21, 69%kmol

Xisopropanol = 375 71kmol

= 0,06870

_77,07kmol

X2 _metoxyetanol — m = 0,2441

Total antallmoligjeni koker etterat azeotropemsopropanol vanner fiernet. All isopropanol

blir fiernet ved denne separasjonen:

Nis 21, 69kmol
Naz1 = =

07113 = 30, 49kmol

Xi s, Az

Vann fjernet ed azeotropen:

n Naz 1 X = 30, 49kmol [0, 2887 = 8, 80kmol

vann, Az — vann, Az

Antall mol vann igjen etter at azeotropen er fjernet:

= 216 95kmol — 8, 80kmol = 208, 15kmol

nvann

Total antall mol igjen i &ker etter at metanol og azeotropen isopropanahh\er fiernet:

ntotal,3 = nvann+ n2-met0xyetano|

208 15kmol + 77, 07kmol
285, 22kmol

Det gir falgende sammensetnindor den resterendeblandingen,som blir sett pa som

fodeblandingened separasjon 13.

_ 208, 15kmol

Xvann = 588 Sokmol - O 1298

_ 77,07kmol

X2 _metoxyetanol — m = 0,2702

Finnerdatilslutt hvor mye 2-metoxyetanosomerigjeni kokerenetteratazeotropewann/ 2-

metoxyetanol er fijernet. Altann blir fiernet ed denne separasjonen:
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n

vann_ _ 208 15kmol _ ;4 soumol

Naz2 = 3 0,9264

vann, Az

2-metoxyetanol fijerneted azeotropen:

n2—metoxyetanol Az = nAz,2 D(2—metoxyetanoI,Az = 224, 69%mol [0, 0736 = 16, 54kmol

Antall mol 2-metoxyetanol igjen idker etter at azeotropen er fjernet:

= 77,07, kmol — 16, 54, kmol = 60, 53kmol

Ny _ metoxyetanol
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BILAG G UTSKRIFT AV PROGRAMKODE FOR
BEREGNING AV WILSON KOEFFISIENTER

% Fil initvannwm

% Initfil for aa begene Wison koeffisientene til systemet
% 2-metoxyetanol/ann

% Komponenten i matrisene: 1 = 2-metoxyetanol 2mv

global Xglob Pglob NCglob Rglob Wglob Vglob Aglob Tkglob
Rglob=1.98721,

NCglob=2;

Pglob=1;

% Alle prametere er hentet fra DECHEMA

% Antoine loefiisienter Psat_i [mmHg] og T [K]

Aglob=[7.84980 1793.982 236.877
8.07131 1730.630 233.426];

% Molart volum av rene aesler [cm”3/mol]

Vglob=[79.25 18.07 ];

% Fil wvann.m

% Funksjonen begmer Wlsonparametere for sytemet

% 2-metoxyetanolann

% Inn data er dampéesle sammensetninger for 2-metoxyetarahi

% som er generert i Aspen

% Programmet bruge funksjonen fmins,og et kdratisk avik

% Funksjonen brud funksjonen ycompyn og wilsonw.m, dette er funksjoner
% som tar inn en sammensetninglgor X og temperaturen T

% Start & programmet : x=fmins('wiso’,W)

% W er en 2x2 matrise som gir start parameter fagrbegene

function f = waann(W)

global Wglob
Wglob=[0 W(1);W(2) 0]
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% trinn 1

T1=116.7271+273.15;
x1=[0.875; 0.125];
y1=0.6875;
ycalcl=ycompw(T1,x1)

% trinn 2
T2=111.1147+273.15;
x2=1[0.75; 0.25];
y2=0.4940;
ycalc2=ycompw(T2,x2)

% trinn 3
T3=106.9411+273.15;
x3=[0.625; 0.375];
y3=0.3635;
ycalc3=ycompw(T3,x3)

% trinn 4

T4=103.8477+273.15;
x4=[0.5; 0.5];
y4=0.2707;
ycalc4d=ycompw(T4,x4)

% trinn 5

T5=101.6456+273.15;
x5=1[0.375; 0.625];
y5=0.2023;
ycalc5=ycompw(T5,x5)

% trinn 6
T6=100.4549+273.15;
x6=[0.275;0.725];
y6=0.1593;
ycalc6=ycompw(T6,x6)

% trinn 7
T7=99.50169+273.15;
x7=[0.125;0.875];
y7=0.1015;
ycalc7=ycompw(T7,x7)
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% Beragner kwadrataviket

f=(yl-ycalcl(1))"2+(y2-ycalc2(1))"2+(y3-ycalc3(1))*2+(y4-ycalc4 (1)) 2+(y5-
ycalc5(1))"2+(y6-ycalc6(1))"2+(y6-ycalc6(1))"2 ;

% Fil initisov.m

% Initfilfor aa bergne Wison koeffisientene til systemet

% 2-metoxyetanol/isopropanol

% Komponenten i matrisene: 1 = 2-metoxyetanol 2 = isopropanol

global Xglob Pglob NCglob Rglob Wglob Vglob Aglob Tkglob
Rglob=1.98721;

NCglob=2;

Pglob=1;

% Alle prametere er hentet fra DECHEMA

% Antoine loeffisienter Psat_i [mmHg] og T [K]

Aglob=[7.84980 1793.982 236.877
8.87829 2010.330 252.636];

% Molart volum av rene aesler [cm”3/mol]

Vglob=[79.25 76.92 |;

% Fil wiso.m

% Funksjonen begmer Wisonparametere for sytemet

% 2-metoxyetanol/isopropanol

% Inn data er dampaesle sammensetninger for 2-metoxyetanol/isopropanol
% som er generert i Aspen

% Programmet brude funksjonen fmins,og et kdratisk avik

% Funksjonen brude funksjonen ycompw og wilsoww.m, dette er funksjoner
% som tar inn en sammensetningigor x og temperaturen T

% Start & programmet : x=fmins('wiso’,W)

% W er en 2x2 matrise som gir start parameter fagrbegene

function f = wiso(W)

global Wglob
Wglob=[0 W(1);W(2) 0]
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% trinn 1

T1=383.941;
x1=[0.875; 0.125];
y1=1-0.4266;
ycalcl=ycompw(T1,x1)

% trinn 2
T2=371.68756;
x2=10.625; 0.375];
y2=0.2840;
ycalc2=ycompw(T2,x2)

% trinn 3
T3=367.59374;
x3=[0.5; 0.5];
y3=0.2011;
ycalc3=ycompw(T3,x3)

% trinn 4

T4= 364.05734;
x4=[0.375; 0.625];
y4=0.1349;
ycalc4d=ycompw(T4,x4)

% trinn 5

T5= 358.09155;
x5=[0.125; 0.875];
y5=0.036;
ycalc5=ycompw(T5,x5)

% trinn 6
T6=376.7462;
x6=[0.75;0.25];
y6=0.39547;
ycalc6=ycompw(T6,x6)

% trinn 7
T7=360.9142;
x7=[0.25;0.75];
y7=0.08072;
ycalc7=ycompw(T7,x7)
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% Beragner kwadrataviket

f=(yl-ycalcl(1))"2+(y2-ycalc2(1))"2+(y3-ycalc3(1))*2+(y4-ycalc4 (1)) 2+(y5-
ycalc5(1))"2+(y6-ycalc6(1)) 2+(y6-ycalc6(1))"2 ;

% Fil initmetwm

% Initfilfor aa bergne Wison koeffisientene til systemet

% 2-metoxyetanol/metanol

% Komponenten i matrisene: 1 = 2-metoxyetanol 2 = metanol

global Xglob Pglob NCglob Rglob Wglob Vglob Aglob Tkglob
Rglob=1.98721,

NCglob=2;

Pglob=1;

% Alle prametere er hentet fra DECHEMA

% Antoine loefiisienter Psat_i [mmHg] og T [K]

Aglob=[7.84980 1793.982 236.877
8.08097 1582.271 239.726];

% Molart volum av rene aesler [cm”3/mol]

Vglob=[79.25 40.73 ];

% Fil wmet.m

% Funksjonen begmer Wisonparametere for sytemet

% 2-metoxyetanol/metanol

% Inn data er dampaesle sammensetninger for 2-metoxyetanol/metanol

% som er generert i Aspen

% Programmet brude funksjonen fmins,og et kdratisk avik

% Funksjonen brude funksjonen ycompw og wilsoww.m, dette er funksjoner
% som tar inn en sammensetningigor x og temperaturen T

% Start & programmet : x=fmins('wiso’,W)

% W er en 2x2 matrise som gir start parameter fagrbegene

function f = wmet(W)

global Wglob
Wglob=[0 W(1);W(2) 0]
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% trinn 1

T1=106.9186+273.15
x1=[0.875; 0.125];
y1=0.4973;
ycalcl=ycompw(T1,x1)

% trinn 2
T2=95.37598+273.15;
x2=1[0.75; 0.25];
y2=0.2834;
ycalc2=ycompw(T2,x2)

% trinn 3
T3=87.04459+273.15;
x3=[0.625; 0.375];
y3=0.1721;
ycalc3=ycompw(T3,x3)

% trinn 4

T4=80.63078+273.15;
x4=[0.5; 0.5];
y4=0.1063;
ycalc4d=ycompw(T4,x4)

% trinn 5

T5=75.47468+273.15;
x5=1[0.375; 0.625];
y5=0.06403;
ycalc5=ycompw(T5,x5)

% trinn 6
T6=71.99926+273.15;
x6=[0.275;0.725];
y6=0.04024;
ycalc6=ycompw(T6,x6)

% trinn 7
T7=67.58888+273.15;
x7=[0.125;0.875];
y7=0.01491;
ycalc7=ycompw(T7,x7)
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% Beragner kwadrataviket

f=(yl-ycalcl(1))"2+(y2-ycalc2(1))"2+(y3-ycalc3(1))*2+(y4-ycalc4 (1)) 2+(y5-
ycalc5(1))"2+(y6-ycalc6(1))"2+(y6-ycalc6(1))"2 ;

% Fil ycompwm
% Funksjonen bruds for aa generereilbnkoefisienter

function y = ycompw(TKk,x)

% This function returns thesetor of \apor compositions atwgn
% values of temperature (Tk), pressure (P) and liquid compaosition (X).

global Xglob Pglob NCglob Rglob Wglob Vglob Aglob

NC=NCglob;
A =Aglob;
P =Pglob;

% Antoine equation where Psat [mmHg] and temperature Tk [K]
for i=1:NC

logl0Psat = A(i,1) - A(1,2) / (Tk-273.15 + A(i,3));

Psat(i) = 10"oglOPsat;
end

% Phase equilibrium where P [atm] and Psat [mmH(g]
gamma=wilsor(TK,Xx);

g=Psat’.*x;

y=g.*gamma./(P*760);

% Fil wilsorvw.m

% Funksjonen bruds for aa generereiMbnkoefisienter

% Funksjonen begmer akivitetskoefiisentene til meslen \ed
% Wilson metode paaektorisert form

% Funksjonen er lagev&teinar Hauan

function gamma=wilsorw(TKk,x)
global Wglob Vglob Xglob Rglob NCglob;

W =W(glob;
V =Vglob;
X=X
NC=NCglob;
R= Rglob;
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% Lager en NCxNC matrisey aektorene V og X

Vmat=V(ones(1,NC),:);
Xmat=X(ones(1,NC),:);

% Vektorisering & en forloop

Lambda =Vmat./Vmat'.*gp(-W/(R*Tk));
ledd2=sum((Xmat.*Lambda)’);
Xs=X./ledd2;
Xsmat=Xs(ones(1,NC),));
ledd3=sum((Xsmat.*Lambda’)’);

gamma=(&p(1-log(ledd2)-ledd3))’;
% Fil sumywm
% Funksjonen bruds for aa generereildbnkoefisienter

function y = sumyw(TKk,Xx);

% This function returns thesetor of diferences (1-sumY) atgn

% values of temperature (Tk), pressure (P) and liquid compaosition (X).

% FZERO('sumy’value) returns the Tk thatvgis sumY=1, i.e. when the
% difference is zero

global Xglob Pglob NCglob Rglob Wglob Vglob Aglob

Y=ycomp(Tk,x);
y=sum(Y)-1,
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BILAG H BERGNINGSEKSEMPEL AV @KONOMISK

VURDERING AV STR@M 0 OG 7

Kolonneleie prisen er bageet i bilag I, og gitt i tabell H-1.

Tabell H-1 : Kolonneleiepris

Kolonnetype

Kolonneleipris [NOK/time]

Ny

1000

Gammel

500

Ut fra kolonneleieprisenberegnes det et utbytte pr. time som ma vaere oppfylt for at

separasjonen skal veere lgnsom. Dette lsnsomhedsleagitt & ligning (H-1)

Kolonneleiepris [NOK/time

Lesomhetskrav= Pris pa produkt [NOK/kmol

(H-1)

Legnsomhetsknzet for stram 7, separasjom metanol er gitt i tabell H-2

Tabell H-2 : Lensomhetskra for separsjon as metanol, strgam 7

Kolonnetype

Lansomhetskra[kmol/time]

Ny

20,6

Gammel

10,3

Berggningseksempefor bergning av lgnsomhetskna er gitt for strgm 7, separasjorav

metanol pa y kolonne, anlig batch med P-midt gelering.

Lansomhetskneet for ny kolonnegitt av tabellH-2 til &vaere20,6kmol/h. Ut fra resultaterav
simuleringerfinnermangrenserfor nardettekravet ikke lengergjelder Detteble funnettil &
veere7,3 timer, da forskjellenmellom utbytte pa 7,3 timer og 6,3 timer var pa 20,6. Detteer
belgnet ved lineaer interporlasjonav utskrift fra resultateneav simuleringen.Det blir sa

bergnet et utbytte @d dette tidspunktet prosentvis fra det teoretisigning (H-2)

Utbytte ved det gitte lansomhetskravet298 8kmol
Teoretisk utbytte 332 8kmol

Utbytte = = 90% (H-2)
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BILAG H

Til & bergne det gkonomisle potensialetfor produkt som blir igjen i koker ved endt

destillasjon, er fglgende metode ptet.

Metodenberytter tid og utbyttedettar & nd enrenhetsomtilsvarerrenhetskraet. Dette pga.
videre destillasjongjer at tidsforbrulet gker, samtidig som utbyttet gar ned. Det ideelle vil

veered stoppedestillasjonemar renhetskraet oppnasi koker. Tiden det vil ta & dampeav
produkteter her tatt med, sidenalle produktblir tatt ut i topp. Tilslutt ble fortjenestertil den
nye kolonnenskalertned,slik atverdienefor ny og gammelkolonneblir sammenlignbarener

ble startwlumene for batch pa hhry og gammel lolonne begttet som skaleringaktor.

Someksempefor berggningener tilfellet for vanlig batch,separasjorav 2-metoxyetanolfra

strem 0 paykolonne, P-rgulering \algt.

Tid og utbytte alest \ed renhet lik renhetskra

Tabell H-3 : Tid og utbytte avlest ved renhet lik renhetskrav

Tidsforbruk Utbytte
7,23 87,31

Totalt tidsforbruk for destillasjonen blir da:

- MB _ 87,31 _ .
t = trenhet+v =7, 23+W = 8, O4timer
Total fortjeneste blir da:
Total inntekt = Pris pa produkk utbytte = 87, 31kmol x 461, S%rol = 4029%r

Total fortjeneste blir da etter avlonneleieutgiften trekés fra inntekten:
Total fortjeneste= Total inntekt— kolonneleieutgift= 40293—-8040 = 32253NOK
Dette ble sa skalert ned slik at det ble direkte sammenlignbartaneue lolonne.

Total fortjeneste skalert Total fortjenestex 0, 7 = 32253x 0, 7 = 2257MNOK
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BILAG |

BILAG | BEREGNING AV KOLONNELEIEPRIS

Kolonneleiepriserfor ny kolonne er estimertut fra metodegitt i Nesse[8] med fglgende

antagelser:

10 ars nedbetalingstid

Rentefot pa 7%

Dagnlontinuerlig drift i 300 dagn par

Operatagrene gar femskift, 2 operataresgift

Vedlikeholds- og forbruksmaterialktnader 5%\ainnvesteringskstnader prar

Avskrivningen er flat wer 10 ar

Ingen enegikostnadda damp produseres fyrhus, ved frorbrenningav Igsningsmidlersom

ikke kan brukes i prosesserigjen eller selges,dette vil i hovedsakbestaav azeotrope

blandinger

Estimatet for klonneleieprisen gitt i kr / time blir da:

Kolonnenvil i lengreperioderikke veerei effektiv drift pga. forskjellige arsaler. Detteantasa

dekkes \ed & Igge til 350 kr prtime til driftskostnadene.
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BILAG |

Kolonneleieprisefior engammelkolonneble estimerttil & vaere50%av kolonneleieprisefior
ny kolonne.Detteer et megetgrovt anslagmendetteble gjort dainformasjonerom degamle

kolonnene ikle \ar tilstreklelige til & foreta et estimeringsbgreng ut fra Nesse’metode.

Kolonneleieprisene er gitt i tabell I-1.

Tabell I-1 : Kolonneleiepriser br gammel og ny lolonne

Kolonne Kolonneleiepris, [kr / time]
Ny 1000
Gammel 500

Sidensimuleringendasereseay pamol sommengdeenhdile prisenefor Igsemidlergjort om
tii kr / kmol. Disse prisene er grunnlagettil bestemmelserav nar man bgr stoppe

destillasjonen adnomisk sett. Disse prisene er gitt i tabell I-2.

Tabell I-2 : Priser pa komponentene i kr / kmol

Komponent Pris, [kr / kmol]
Metanol 48,6
Isopropanol 321,3
2-metoxyetanol 461,5
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BILAG J

BILAG J ESTIMERING AV INNVESTERINGSKOSTNADER

Innvesteringskstnadendor det nye anleggeter estimertut fra metodegitt i Nesse[8] med

falgende antagelser:

- For komponenter som er i direktehtakt med Igsningsmiddel gjelder estimatene for
syrefast stal

- Fyllmaterialet er estimert ut fra pris for intalox metall pakning
- Estimatet for kjel er hentet frafmimerhaus og Peters [9]
- Prisindekser beyttet er hentet fra statistisk sentralbyra den 23.03.99, og er gitt i tabell J-1.

Tabell J-1 : Prisindekser fra statistisk sentralbyra den 23.03.99

Ar som basis Prisindeks
1981 188
1990 150

Valutakurser beyitet er hentet fra Dagens Neeringst8.03.99, og er gitt i tabell J-2.

Tabell J-2 : Valutakurser fra Dagens Neeringsiv den 23.03.99

Valuta kr/valutaenhet
Am. dollar 7.8
Eng. pund 12,7
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BILAG K

BILAG K INVESTERINGSANALYSE AV DET NYE
ANLEGGET

For a foretaeninvesteringsanalys@a manestimerenntekter eller retteresagthvor myesom
kan sparesmeddet nye anlggget.| innvesteringsanalysefor det nye anleggethar vi anslatt
dentotalekapasitetsgkningedys.et overslagpahvor myeinnkjgpetav lgsningsmiddevil ga
ned pga. det nye anlgyget. Innsparingerer her estimertut fra prisergitt av Nycomedfor de
aktuellelgsningsmidleneBeregningenav besparelseav lgsningsmiddelinnkjger basertpa

foalgende antagelser

- Ingen tap & lgsningsmiddel fra produksjonen til gj@mningsanlgget, altsa et lukeét
system

- Ser bort fra salg
- At fyrhus drves & azeotropisk blandinger

- lkketatthensyntil atButanologsaerenkomponentserkun pabesparelserinnkjgpav de
tre komponentene metanol, isopropanol og 2-metoxyetanol

- Det nye anlgget gjor at behet for for innkjgp & rene lomponenter seds med 50 %

Beregner besparelserdgsningsmiddelinnkjap

Berggninger & driftskostnader er vist i bilag I, og er funnet til & vaere 9308*1000 NOK.

Arlig investeringsakastning, gitt & Nesse [8], blir da

_ Netto inntekt o — 2980 o — o )
ROl = Innvestering>< 100% = 34000 100% = 8,8% (K-1)
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BILAG L

BILAG L PLOTT AV TEMPERATURPROFIL OG
STASJONAERAVVIK
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Figur L-1:Plott av temperaturprofil med P-topp og P-midt
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Figur L-2:Plott av stasjonaerarvik ved P-regulering
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