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SAMMENDRAG

Deterblitt utførtenkarakteriseringav denutvideteanleggsdelenpågjenvinningsanleggetved

NycomedImagingAS, LindesnesFabrikker, ogensammenligningmedtilsvarendeutstyrsom

eksistererfra før. Detteergjort vedatdeterutviklet endynamiskmodellfor batchdestillasjon

i Matlab. Dennemodellener brukt til å undersøke hvilken type kolonnestrøm0 og 7 bør

kjøres på. De ulike kolonnetypenesom er undersøkter vanlig og lukket batch for ny og

gammel kolonne.

Ut fra en vurdering av tidsforbruk og utbytte anbefales det at strøm 0 og 7 kjøres på ny

kolonne som lukket batch.

Denøkonomiskeanalysengir ikkenoeentydigsvarpåhvilkenkolonnetypesombørkjøresfor

strøm0 og 7. Analysenviser at det er økonomisklønsomtå gjenvinne 2-metoxyetanolfra

strøm0 og metanolfra strøm7. Metodensomer benyttet for økonomiskvurderingharenstor

grad av usikkerhet.

De totaleinvesteringskostnadenefor detnyeanleggeterestimerttil åvære34mill. NOK, med

en årlig avkastningpå 9 %. De estimerteinvesteringskostnadenestemmergodt overensmed

de reelle investeringskostnadene.
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1 INNLEDNING

Denneoppgavener gitt i faget52073Prosjekteringi kjemiteknikk,prosjektarbeid.Oppgaven

er utført i samarbeidmed NycomedImaging AS, LindesnesFabrikker. Kontaktpersonhos

Nycomed Imaging har vært Jan Inge Arnesen. Veileder ved Institutt for kjemisk

prosessteknologi, NTNU, har vært Professor Sigurd Skogestad.

Hensikten med denne oppgaven var å karakterisere den utvidete anleggsdelen på

gjenvinningsanlegget ved NycomedImaging AS, LindesnesFabrikker, og en sammenligne

medtilsvarendeutstyr someksistererfra før. Påbasisav dennekarakteriseringenskulleman

kommefrem til enanbefaling hvordan(hvilke strømmerog hvilke sekvenser)sombørkjøres

pådetnyeanlegget.Detblederforutviklet endynamiskmodellfor batchdestillasjoni Matlab.

Modellen ble brukt til å undersøke hvilken type kolonne de to sidestrømmenefra

kontrastmiddelproduksjon,strøm 0 og 7, bør kjøres på. De ulike kolonnetypenesom ble

undersøktvarvanligog lukketbatchfor ny oggammelkolonne.Anbefalingenav kolonnetype

blir gjort medhensynpåtidsforbruk,utbytteogøkonomiskpotensialfor hverstrøm.Somsiste

del i oppgavenskulle investeringskostnadenefor dennye anleggsdelenestimeres,og enenkel

investeringsanalyse skulle her inkluderes i beregningene.

Bakgrunn i stadig strengeremiljøkrav og den strammeøkonomiske situasjonende fleste

bedrifterbefinnerseg i, gjør at gjenvinning av løsningsmidlerer blitt stadigviktigeredesiste

årene.

I prosessindustriener destillasjon en vanlig enhetsoperasjonfor separasjon av

væskeblandinger. Separasjonenforegår vanligvis ved kontinuerlig destillasjon da batch

destillasjonsom oftest er mindre energi effektiv og tidsforbruket er lengre.I finkjemikalie

industriener det mesthensiktsmessigå benytte batchproduksjon,da det gjør det enklereå

spore opp feil i produksjonen og minimalisere produkttap ved feilproduksjon .

Vedvanligbatchdestillasjonblir fødetilsattkokerenogproduktettattut i toppenav kolonnen.

Med lukket batch-destillasjonenanrikesproduktetetterhvert i kondensatoren,og ved en gitt

sammensetningblir produktettatt ut av kondensatoren.Dentyngstekomponentenblir tilslutt

tattut av kokeren.For atdennekolonneskalopereresoptimalterdetviktig åvite dentidendet

tarådestillereav deulikekomponenteneoghvordanholdupeni kondensatorenskalreguleres.
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Generelldestillasjonsteorier gitt i McCabeog Smith [1]. Dynamikkenog reguleringenav en

kontinuerlig destillasjonskolonneer beskrevet av Skogestad[2] hvor det ogsåer beskrevet

Matlab modeller for kontinuerlige destillasjonskolonner.

Lukket batch-destillasjoner beskrevet av Treybal [3] hvor hanogsågir analytiske uttrykk for

tiden det tar for å nå en gitt sammensetning.

Determodynamiske ligningenesombeskriverdamp/væske likevekteneerbeskrevetav Henley

og Seader[4]. Termodynamiske dataer hentetfra Gmehlingog Onken[5], og azetropiskdata

fra Gmehling et. al. [6]. Fysikalske data finnes i CRC [7].

Til økonomiske beregninger er metoder fra Nesse [8] og Timmerhaus og Peters [9] benyttet.
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2 PRINSIPP

2.1 GENERELT OM BATCH DESTILLASJON

Vedvanligbatch-destillasjonblir fødetilsattkokerenogproduktettattut i toppenav kolonnen.

I følge McCabeog Smith [1] kan dennetypen kolonneopperesved at sammensetningeni

toppenav kolonnenholdeskonstantog refluksforholdetøkesnårsammensetningenav væsken

i kokeren forandres. En alternativ metode er konstant refluksforhold hvor en lar

sammensetningenvarieremedtiden.Destillasjonenblir da stoppetnår dengjennomsnittlige

konsentrasjoneni produktet har nådd et gitt renhetskrav, eller man har oppnåddønsket

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 beskrevet av Treybal [3], og bestårav at det ikke blir tatt ut noen

destillatmengdeunderselve batchdestillasjonen.Ved startav destillasjonenblir blandingen

tilsatt kokeren,eller blandingenblir fordelt i kokereneeller kondensatortanken(sefigur (2-2)

). Destillasjonen foregår så ved å anrike produktene etter hvert i kokeren og

kondensatortankenog vedengitt sammensetningblir deto produktenetatt ut av henholdsvis

kondensatortanken og kokeren. Ved multikomponent destillasjon blir produktet i

kondensatortanken tatt ut ved totalt tilbakeløp, for så å lukke kolonnen og fortsette

destillasjonenmedreguleringav tilbakeløpet.En lukketbatchkolonnemedreguleringervist i

figur (2-2), og med tegnforklaringer 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, Væskestrøm [kmol/h]

- V, Dampstrøm [kmol/h]

- MB, holdup i kokeren [kmol]

- MD, holdup i kondensatoren [kmol]

- MK, holdup på trinn n i kolonnen [kmol]

- xi, molbrøk væske, komponent i

- yi, molbrøk damp, komponent i

- TC, temperatur regulator

- Ts, settpunkt temperatur regulator

- LC, nivå regulator

- MDs, settpunkt nivå regulator

2.2 MASSE OG HOLDUPBALANSER

Ligningeneer hentetfra Skogestad [2] og [10] ,og termodynamikken fra Henley og Seader

[4].

Massebalansen for kondensatoren i vanlig batch detillasjon, trinn NT, er gitt ved,

(2-1)

hvor MD er holdup i kondensatoren[kmol], x og y er molbrøker av væske og damp,V er

dampstrøm [kmol/h], L er væskestrøm [kmol/h] og D er destillatmengde [kmol/h].

Ved lukket batch destillasjon er massebalansen for kondensatoren gitt ved

(2-2)

td
d

MDxNT )( V yN 1– LNT xNT– DxNT–=

td
d

MDxNT )( V yN 1– LNT xNT–=
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Holdupbalansen for kondensatoren i vanlig batch destillasjon er gitt av ligning (2-3),

(2-3)

og for lukket batch destillasjon gitt ved

(2-4)

Massebalansen for kolonnen som består av n-trinn er,

(2-5)

hvor MK er holdup på trinn n i kolonnen [kmol].

Kokeren vil ha følgende massebalanse,

(2-6)

hvor MB er holdup i kokeren [kmol].

Holdupbalansen i kokeren er gitt av ligning (2-7)

(2-7)

Damp-væske likevekten er gitt av ligningen

(2-8)

Damptrykket blir beregnet ved Antoine-ligningen

(2-9)

td
d

MD V LNT– D–=

td
d

MD V LNT–=

MK
td

dxi Lxn 1+ V yn 1– Lxn– V yn–+=

td
d

MBx1 L2x2 V y1–=

td
d

MB L1 V–=

yiP xiPi
sat

T( )γ i T x,( )=

Pi
sat

ln Ai

Bi

T Ci+
---------------–=
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hvor Pi
sat er metningstrykket [mmHg] og T er temperaturen[K]. A i, Bi og Ci er Wilson

koeffisienter [cal/mol].

Aktivitetskoeffisientene til væsken blir beregnet ved hjelp av Wilson-ligningen for en

multikomponent blanding

(2-10)

(2-11)

hvor Vi er molart volum av renekomponenter[cm3/mol], A ij er Antoinekoeffisient [cal/mol]

og R er gasskonstanten [cal/K mol].

2.3 MODELLERING OG REGULERING AV BATCH KOLONNENE

2.3.1 Matlab modellene

I Matlab modellen som ble utviklet for den vanlige batch kolonnen blir nivået i

kondensatortanken regulert med en P-regulator. Sammensetningenblir regulert med en

temperaturregulator som er en P- eller en PI-regulator, som regulerer væskestrømenL.

Dampstrømen V er konstant. Utskrift av Matlab modellen er gitt i bilag A og B.

Den lukkede batch kolonnen blir modellert med variabelt holdup i kokeren og

kondensatortanken, ved at dampstrømmenV er konstantog væskestrømenL blir regulert.

Reguleringen av holdupen i kokeren og kondensatortanken blir indirekte regulert av

sammensetningensomreguleresmeden temperaturregulator (P- eller PI-regulator).Utskrift

av modellen er gitt i bilag C og B.

γ iln 1 xiΛij
j 1=

nc

∑
 
 
  xkΛki

x jΛkj
j 1=

nc

∑
-----------------------

 
 
 
 
 
 
 

k 1=

nc

∑–ln–=

Λij

V j

V i
------

Aij–

RT
---------- 

 exp=
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Forutsetninger for modelleringen av kolonnen:

- Konstant molar væskeholdup på trinnene, MK

- Konstant molar dampstrøm, V

- Konstant trykk

- Konstant platevirkningsgrad (100%)

- Neglisjerbar damp holdup

- Perfekt blanding på 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 måte å

bestemmesettpunktet for temperatur regulatoren. Settepunktetbestemmesut fra den

gjennomsnittligekokepunktstemperaturenfor deto komponentenesomskalsepareres,ligning

(2-12),

(2-12)

hvor Tb,L er kokepunktettil lett komponent[K] og Tb,H er kokepunktettil tung komponent

[K].

Forsterkning Kc blir estimert ut fra følgende ligning,

(2-13)

hvor V er dampstrømmen [kmol/h].

T sett

T b L, T b H,+

2
-----------------------------=

Kc
V

∆T b
------------- V

T b L, T b H,–
--------------------------------= =
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3 PROSJEKTBASIS

3.1 SPESIFIKASJONER GITT AV NYCOMED IMAGING AS, LINDESNES
FABRIKKER

3.1.1 Strømdata

Fysikalske og termodynamiske data er gitt i bilag D.

I tabell 3-1 er strømdata for de to utvalgte strømmene gitt.

Det ble sett bort fra kontrastmiddelrester i strøm 7.

Renhetskrav , gitt i molbrøk,for deaktuelleprodukteneergitt i tabell3-2ogerberegnetut fra

data gitt av Nycomed.

Tabell 3-1:  Strømdata for de to utvalgte strømmene

Komponent
Strøm 0 Strøm 7

vektprosent, % vektprosent, %

Metanol 15 67

Vann 30 3

Isopropanol 10 30

2-metoxyetanol 45 -

Tabell 3-2:  Renhetskrav til de aktuelle produktene, gitt i molbrøk

Komponent Renhetskrav

Metanol 0,964

Isopropanol 0,987

2-metoxyetanol 0,980
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3.1.2 Kolonnedata

I tabell 3-3 er kolonnedata for de gamle og  nye kolonnene gitt.

3.1.3 Priser og forbruk av løsemidler

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

Forbruk av løsningsmidler i 1998 er gitt i tabell 3-5

Forbruk av ren komponenter for å erstatteforbrente,solgteog forsvunnede(til sjø og luft)

mengder, slik at summenav regenerertog innkjøpav renter lik totalforbruket i produksjonen.

Tabell 3-3:  Kolonnedata for de gamle og nye kolonnene

Spesifikasjon Gammel kolonne Ny kolonne

Væskevolum i kjelen 14m3 20m3

Væskeholdup i kolonnen 22dm3 50dm3

Væskeholdup i kondensator 50-100dm3 50-100dm3

Antall trinn u/koker og kondensator 13 30

Kokereffekt 850kW 1200kW

Fyllmateriale Mellapak Mellapak

Tabell 3-4:  Priser på løsningsmidler oppgitt av Nycomed Imaging AS

Løsningsmiddel Pris[kr/l]

Metanol 1,20

Isopropanol 4,20

2-metoxyetanol 5,85

Tabell 3-5:  Forbruk av løsningsmiddel i 1998

Komponent Regenerert, [m3] Innkjøpav rent,[m3]

Metanol 1735 3320

Isopropanol 6140 2962

2-metoxyetanol 1786 1209
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En del av metanolforbruket er metanol tilført fyrhus pga. mye vann i løsemidler til

forbrenning.

3.1.4 Forutsetninger og antagelser for simuleringene

- Neglisjerer tiden det tar å varme kolonnen og føden til kokepunktet, varm start

- Initiell sammensetning er lik fødesammensetningen

- Konstant kokereffekt gjennom en hel separasjonssekvens

- Under simuleringen er det benyttet en batch for hele destillasjonssekvensen

- Temperaturregulering med måling i midten av kolonnen

- Alle komponenter dampes helt av for hver separasjon
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4 RESULTATER

Simuleringav strøm0 og 7 av vanlig og lukket batchdestillasjoner utført i Matlab. I alle

simuleringerhvor ikke anneter oppgitt er størrelsesordenentil forsterkningengitt av ligning

(2-13), og settpunktettil temperaturer gitt av ligning (2-12). Programmenefor vanlig og

lukket batchdestillasjoner gitt i bilag A, C og B ,ogmedinitieringsfilerfor deulike splittene

gitt i bilag E. Fullstendig beregningseksempel er gitt i bilag F .

4.1 RESULTATER AV SIMULERING AV STRØM 0

Kolonnedata og startbetingelser er gitt i tabell 4-1.

Tabell 4-1:  Kolonnedata og startbetingelser for ny og gammel kolonne

Ny Gammel

Antall trinn inkludert koker og kondensator 32 15

Væskevolum av en batch 20m3 14m3

Splitt 1

Væskeholdup pr. trinn i kolonnen (konstant) 0,046kmol 0,046kmol

Fødesammensetning i molbrøk

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

Dampstrøm (konstant) 113 kmol/h 80 kmol/h

Splitt 2

Væskeholdup pr. trinn i kolonnen (konstant) 0,038 kmol 0,038 kmol

Fødesammensetning i molbrøk

Vann 0,69 0,69

Isopropanol 0,070 0,070

2-metoxyetanol 0,24 0,24

Holdup i koker 446 kmol 312 kmol
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Termodynamiske og fysikalske data er gitt i bilag D.

Regulatorparametrenefor ny oggammelkolonnevedseparasjonav metanolergitt i tabell4-2.

Tabell4-3 viserhvor myedetvar mulig å gjenvinneav metanol,og hvor langtid dettetar ved

de ulike reguleringsmetodeneog de to ulike måteneå kjøre kolonnenpå.For ny og gammel

kolonne var  renhet av metanol gitt i molbrøk lik 1,00 ved destillasjonsslutt.

Holdup i kondensator 5 kmol 5 kmol

Dampstrøm (konstant) 108 kmol/h 80 kmol/h

Splitt 3

Væskeholdup pr. trinn i kolonnen (konstant) 0,034 kmol 0,034 kmol

Fødesammensetning i molbrøk

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

Dampstrøm (konstant) 108 kmol/h 80 kmol/h

Tabell 4-2:  Regulatorparametere og settpunkt for simulering av vanlig og lukket batch
destillasjon for ny og gammel kolonne, separasjon av metanol

Regulator type KC, ny KC, gammel τI [timer] Ts [K]

P-midt 4,5 4,0 - 345,0

PI-midt 4,5 4,0 0,05 345,0

Tabell 4-1:  Kolonnedata og startbetingelser for ny og gammel kolonne

Ny Gammel
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Fratabell4-3 finnermandethøyesteutbyttetfor ny og gammelkolonne,somgjør at deulike

metodenekansammenlignesmedhensynpåtidsforbruket til et gitt utbyttevedseparasjonav

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

Renhetskravet er oppfylt i alle tilfellene. Resultatenefor dennesammenligningener gitt i

tabell 4-4.

Tabell 4-3:  Tidsforbruk og utbytte for simulering til stasjonære forhold for vanlig og
lukk et batch destillasjon for ny og gammel kolonne, separasjon av metanol

Kolonne type Regulator type t [timer]
Utbytte

stasjonært [%]

Ny
Vanlig batch

P-midt 38,8 94,9

PI-midt 37,1 96,1

Lukket batch
P-midt 40,0 95,9

PI-midt 42,6 97,7

Gammel
Vanlig batch

P-midt 36,6 79,8

PI-midt 33,2 81,0

Lukket batch
P-midt 44,9 84,0

PI-midt 31,1 84,0

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

Kolonne type Regulator type t [timer]

Ny
Vanlig batch

P-midt 19,0

PI-midt 15,1

Lukket batch
P-midt 15,7

PI-midt 12,7

Gammel
Vanlig batch

P-midt 17,4

PI-midt 12,9

Lukket batch
P-midt 11,0

PI-midt 10,0



RESULTATER

Anlegg for lukket satsvis destillasjon 18

I tabell 4-5 er regulatorparametre for separasjon av azeotropen isopropanol/vann gitt.

* Settpunktet til temperaturener satt lavere, da et høyere settpunkt ga problemer i

simuleringen, se diskusjon i kap. 5.2.1.

Separasjonav azeotropenisopropanol/vanner tatt medfor å vise hvor stort utbytteog hvor

lang tid det tar å dampeav azeotropen.Azeotropsammensetningenhar i alle tilfellene en

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

Tabell 4-5:  Regulatorparametere og settpunkt for simulering av vanlig og lukket batch
destillasjon for ny og gammel kolonne, separasjon av azeotropen
isopropanol/vann

Regulator type KC τI [timer] Ts [K]

P-midt 4,0 - 363,0

PI-midt, lukket batch 4,0 0,05 363,0

PI-midt, vanlig batch 4,0 0,05 358,0*

Tabell 4-6:  Tidsforbruk, r enhet og utbytte for simulering til stasjonære forhold for
vanlig og lukket batch destillasjon for ny og gammel kolonne, separasjon av
azeotropen isopropanol/vann

Kolonne type Regulator type t [timer]
Utbytte av azeotrop

stasjonært [%]

Ny
Vanlig batch

P-midt 8,5 94,4

PI-midt 7,9 95,7

Lukket batch
P-midt 7,5 100

PI-midt 7,2 100

Gammel
Vanlig batch

P-midt 7,3 92,5

PI-midt 7,0 92,7

Lukket batch
P-midt 7,0 100

PI-midt 6,7 100
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I tabell 4-7 er regulatorparametre for separasjon av 2-metoxyetanol gitt.

* Settpunktet til temperaturener satt lavere, da et høyere settpunkt ga problemer i

simuleringen, se diskusjon i kap. 5.2.1.

Ved separasjonav 2-metoxyetanoler renhetskravet i molbrøk gitt av Nycomedtil å være

0,980.Destillasjonstidenberegnesda ut fra når dettekravet er oppfylt i kokeren,og utbyttet

bleberegnetveddettetidspunktet.Tidsforbrukogutbyttefor separasjonav 2-metoxyetanoler

gitt i tabell4-8.Vedlukketbatcher ikketilfellet for simuleringav PI-midt tattmed,dadettega

et lavt utbytte, se diskusjon kap 5.2.1.

Tabell 4-7:  Regulatorparametere og settpunkt for simulering av vanlig og lukket batch
destillasjon for ny og gammel kolonne, separasjon av 2-metoxyetanol

Regulator type KC τI [timer] Ts [K]

P-midt 4,0 - 385,0

PI-midt, lukketbatch 4,0 0,05 385,0

PI-midt,vanligbatch 4,0 0,05 373,0*

Tabell 4-8: Tidsforbruk ogutbytte for å oppnåx2-metoxyetanol= 0,980for vanlig og lukk et
batch destillasjon for ny og gammel kolonne, separasjon av 2-metoxyetanol

Kolonne type
Regulator

type

Tid for å oppnå
x2-metoxyetanol= 0,980

i koker [timer]

Utbytte av 2-
metoxyetanol ved

dette tidspunktet [%]

Ny
Vanlig batch

P-midt 7,2 99,0

PI-midt 6,0 92,8

Lukket batch P-midt 7,2 98,0

Gammel
Vanlig batch

P-midt 5,9 93,4

PI-midt 6,3 93,2

Lukket batch P-midt 5,9 92,5
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4.2 ØKONOMISK VURDERING FOR GJENVINNINGEN AV STRØM 0

Den totale fortjenesten ble beregnet ut fra utbytte av 2-metoxyetanolved det gitte

renhetskravet. Tidsforbruk og utbytte er gitt i tabell 4-8. Inntektenefor å gjenvinne 2-

metoxyetanolble beregnet,og kostnadenfor destillasjonenble trukket fra, noesomgir den

totale fortjenestenav denneseparasjonen.Beregninger er gitt i bilag H. Den økonomisk

vurderingenav deulikemetodeneergitt i tabell4-9.I dennetabellenerdentotalefortjenesten

skalertut fra startvolumetfor hver batch.Dettefor å gi et fornuftig sammenligningsgrunnlag

mellom gammel og ny kolonne.

Tabell 4-9:  Økonomisk analyse for gjenvinnningen av 2-metoxyetanol

Kolonne type Regulering type
Total fortjeneste ved

gjenvinning av 2-
metoxyetanol *1000 [NOK]

Ny
Vanlig batch

P-midt 23

PI-midt 22

Lukket batch P-midt 22

Gammel
Vanlig batch

P-midt 23

PI-midt 23

Lukket batch P-midt 23
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4.3 RESULTATER AV SIMULERING AV STRØM 7

Kolonnedata og startbetingelser er gitt i tabell 4-10.

Tabell 4-10:  Kolonnedata og startbetingelser for ny og gammel kolonne

Ny Gammel

Antall trinn innkludert koker og kondensator 32 15

Kokervolum 20 m3 14 m3

Holdup pr. trinn i kolonnen (konstant)  0,037 kmol  0,037 kmol

Sammensetningi kokeren (fødesammensetning),1.
splitt

Molbrøk

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 kondensatortanken, lukket batch 1 kmol 1 kmol

Holdup koker, vanlig batch 436,45 kmol 304,65 kmol

Holdup kondenstortank, vanlig batch 2,5 kmol 2,5 kmol

Dampstrøm, 1 splitt (konstant) 121 kmol/h 85 kmol/h

Sammensetning i kokeren, 2. splitt

Molbrøk

Vann 0,2501 0,2501

Isopropanol 0,7499 0,7499

Holdup koker, lukket batch 104,95 kmol 73,17 kmol

Holdup kondensatortank, lukket batch 1 kmol 1 kmol

Holdup kokeren, vanlig batch 104,15 kmol 72,37 kmol

Holdup kondensatortank, vanlig batch 1,8 kmol 1,8 kmol

Dampstrøm, 2. splitt (konstant) 96 kmol/h 68 kmol/h
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Termodynamiske og fysikalske data er gitt i bilag D.

Regulatorparametrenefor ny og gammelkolonnevedseparasjonav metanoler gitt i tabell4-

11.

* For PI-midt er forsterkningenog integraltidensattut far at systemetikke skalværeustabilt,

menikke tunetoptimalt.Settpunktettil temperaturener satt lavereda et høyeresettpunktga

problemer i simuleringen, se dikusjon kap. 5.3.1.

Tabell4-12viserhvor myedetvarmulig ågjenvinneav metanol,oghvor langtid dettetarved

de ulike reguleringsmetodeneog de to ulike måteneå kjøre kolonnenpå.For ny og gammel

kolonne var  renhet av metanol gitt i molbrøk lik 1,00 ved destillasjonsslutt.

Tabell 4-11: Regulatorparametereogsettpunkt for simulering av vanlig og lukk et batch
destillasjon for ny og gammel kolonne, separasjon av metanol

Regulator type KC, ny KC, gammel τI [timer] Ts [K]

P-midt 7,6 5,4 - 345,7

PI-midt* 50,0 50,0 0,5 340,0

Tabell 4-12:  Tidsforbruk og utbytte for simulering til stasjonære forhold for vanlig og
lukk et batch destillasjon for ny og gammel kolonne, separasjon av metanol

Kolonne type Regulator type t [timer]
Utbytte

stasjonært [%]

Ny
Vanlig batch

P-midt 17,6 99,2

PI-midt 17,7 99,2

Lukket batch
P-midt 17,6 100

PI-midt 17,7 99,9

Gammel
Vanlig batch

P-midt 18,5 97,2

PI-midt 18,6 94,1

Lukket batch
P-midt 17,4 98,2

PI-midt 17,1 94,8
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Fratabell4-12finnermandethøyesteutbyttetfor ny oggammelkolonne,somgjøratdeulike

metodenekansammenlignesmedhensynpåtidsforbruket til et gitt utbyttevedseparasjonav

metanol.Dissegrenseneble satt til 99 % for ny kolonneog til 94 % for gammelkolonne.

Renhetskravet er oppfylt i alle tilfellene. Resultatenefor dennesammenligningener gitt i

tabell 4-13.

I simulering av separasjonav isopropanoler det bare blitt brukt P-midt for å regulere

temperatureni kolonne.Dettekommerav at PI-midt ga problemerundersimuleringen,noe

somer forklart i diskusjonen,kap.5.3.1.Regulatorparameterefor separasjonav isopropanoler

gitt i tabell 4-14.

Ved separasjonav isopropanoler renhetskravet i molbrøkgitt av Nycomedtil å være0,987.

Destillasjonstidenberegnesda ut fra når dettekravet er oppfylt i kokeren,og utbyttet ble

beregnetved dettetidspunktet.Tidsforbrukog utbyttefor separasjonav isopropanoler gitt i

tabell 4-15.

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

Kolonne type Regulator type t [timer]

Ny
Vanlig batch

P-midt 13,9

PI-midt 14,1

Lukket batch
P-midt 11,5

PI-midt 11,6

Gammel
Vanlig batch

P-midt 9,7

PI-midt 15,7

Lukket batch
P-midt 9,3

PI-midt 12,1

Tabell 4-14: Regulatorparametereogsettpunkt for simulering av vanlig og lukk et batch
destillasjon for ny og gammel kolonne, separasjon av isopropanol

Regulator type KC, ny KC, gammel Ts [K]

P-midt 50,5 36,0 354,5
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4.4 ØKONOMISK VURDERING AV STRØM 7

Det ble beregnet en kolonneleiepris for ny og gammel kolonne, bilag I. Denne

kolonneleieprisenbledeltpåprisenfor metanol,ogenfår daetkrav omhvor stortutbytteman

trenger pr. time for at destillasjoneskal være lønnsom.Beregninger er gitt i bilag H.

Resultatene av den økonomiske analysen er gitt i tabell 4-16.

Tabell 4-15:  Tidsforbruk og utbytte for å oppnå xisopropanol= 0,987 for vanlig og lukket
batch destillasjon for ny og gammel kolonne, separasjon av isopropanol

Kolonne type
Regulator

type

Tid for å oppnå
xisopropanol = 0,987 i

koker [timer]

Utbytte av
isopropanol ved

dette tidspunktet [%]

Ny
Vanlig batch P-midt 3,3 99,0

Lukket batch P-midt 3,3 96,2

Gammel
Vanlig batch P-midt 3,5 88,7

Lukket batch P-midt 3,4 81,9

Tabell 4-16:  Resultat av simulering med hensyn på en kolonneleie på 1000 NOK for ny
kolonne og 500 NOK for gammel kolonne, separasjon av metanol

Kolonne type Regulator type t [timer]
Utbytte av metanol

[%]

Ny
Vanlig batch

P-midt 7,3 90

PI-midt 7,3 90

Lukket batch
P-midt 7,3 90

PI-midt 7,3 90

Gammel
Vanlig batch

P-midt 8,4 90

PI-midt 7,3 88

Lukket batch
P-midt 8,3 90

PI-midt 7,6 86
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Den totalefortjenestenble beregnetut fra utbytteav isopropanolved det gitte renhetskravet.

Tidsforbruk og utbytte er gitt i tabell 4-16. Inntektenefor å gjenvinne isopropanolble

beregnet,ogkostnadenfor destillasjonenble trukket fra, noesomgir dentotalefortjenestenav

denneseparasjonen.Beregningerergitt i bilagH. Økonomiskvurderingav deulikemetodene

er gitt i tabell4-17.I dennetabellener dentotalefortjenestenogsåskalertut fra startvolumet

for hver batch.Dette for å gi et fornuftig sammenligningsgrunnlagmellom gammelog ny

kolonne.

4.5 ØKONOMISK VURDERING AV DET NYE ANLEGGET

De totale investeringskostnadenefor det nye anlegget er estimerttil å være34 mill. NOK.

Beregninger er vist i bilag J.

Den årlige avkastningen er i bilag K beregnet til å være 9 %.

Tabell 4-17:  Økonomisk analyse for gjenvinnningen av isopropanol

Kolonne type Regulering type
Total fortjeneste ved

gjenvinning av isopropanol
*100 [NOK]

Ny
Vanlig batch P-midt 8

Lukket batch P-midt 7

Gammel
Vanlig batch P-midt 10

Lukket batch P-midt 9
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5 DISKUSJON

5.1 VURDERING AV KOLONNETYPE OG REGULERINGSTYPE

I forbindelsemed detteprosjektetble det utviklet en Matlab modell for batchkolonnenpå

Nycomed,som kjøressom en vanlig batchkolonne.Ved modelleringav den vanlige batch

kolonnenblir nivåeti kondensatorenregulertmedennivåregulator(P-regulator).Detteer ikke

tilfellet for den nye kolonnen, da væskemengdeni kondensatorenbestemmesved at et

overskudd av væske går tilbake til kolonnen ved et overløp. Dette gjør at nivået i

kondensatoren er konstant, noe som også vil være tilfellet for modellen.

I oppgavebeskrivelsenble det opplyst at de nye kolonnenepå Nycomedkunnekjøressom

lukket batch. I etterkantviste det seg at dette ikke var tilfellet, men det vil være små

investeringerknyttet til å utvidekolonnentil å kunnekjøressomenlukket batchkolonne.En

utvidelsevil omfatteat mankjører tilbakeløpetfra resipienttanken istedetfor tilbakeløp fra

kondensatoren.Dettekangjøresvedatdetinstalleresenreflukspumpemellomresipienttanken

og toppenav kolonnenslik at tilbakløpetnå kommerfra resipientanken.Det ble derfor også

utviklet en Matlab modell for en lukket batchkolonnefor å sammenlignedennemuligheten

medvanligbatchdestillasjon.Motivasjonenfor åundersøke lukketbatchbegrunnesi atdenne

type kolonne kan gi et lavere tidsforbruk. Samtidig gir lukket batch ingen problemer

forbundetmedat destillasjonengår over for lang tid, da dettefører til en stadiganriking av

destillat. Ved vanlig batch kan dette føre til gjennomslag og urent destillat.

På Nycomed reguleres sammensetningentil destillatet ved temperaturregulering i alle

kolonnenemedP-reguleringog temperaturmålingi toppenav kolonnen.Detteer lite gunstig

ut fra reguleringshensyn.Et problemsomvil væreaktuellter at mantrengeret avvik mellom

målt temperaturTm og settpunktettil temperaturTs for i detheletatt å få ut et produkt.Dette

fører til et stajonæravvik somer vist i fig. L-2, bilag L. DersomTs setteslik Tm vil det ikke

komme noe produkt, da reguleringenfører til total refluks. Siden P-reglering i toppenav

kolonnetrengeret avvik i settpunktfor å fungerefører dettetil at manfår et avvik i ønsket

renhetskrav, noesomgir problemerved høyerenhetskrav da en liten endring/ forstyrrelsei

temperaturvil før til et urentprodukt.En aktuell forstyrrelsevil væresmåtrykkendringeri

kolonnen.
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Figur L-1 i bilag L viser temperaturprofilenfor P-regulering i toppenog midtenav kolonne

ved vanlig batch destillasjon. Temperaturprofileneviser at ved topp-regulering utnyttes

kolonneni liten gradmedtankepågodseparasjon.Reguleringmedtemperaturmålingi toppen

av kolonnenførertil at separasjonsgrensenligger høytoppei kolonnen,noesomførertil at få

trinn benyttestil anrikningav destillatet.Vedbruk av temperaturmålingi midtenav kolonnen

vil separasjonsgrensenligge laverenedi kolonnen,sefigur L-1 i bilag L. Dettevil gi enmye

bedreutnyttelseav kolonnendafleretrinn brukestil åanrikedestillatet.Vedriktig instilling av

settpunktetvil ikke regulering i midten av kolonnen føre til problemer med renhet til

destillatet, forutsatt at antall trinn er høyt nok for den ønskede renheten i separasjonen.

Ønskesdet et robust reguleringsystem,må manregulereut fra måling av temperaturlengre

nedi kolonnen.I alle simuleringeneer reguleringenbasertpå temperaturmålingi midtenav

kolonnen,hvor detblir bruktP-og/ellerPI-regulator. I modellenesomerutviklet i Matlabkan

temperaturmålingene settes på et valgfritt trinn.

I forbindelsemeddennye kolonnengir reguleringsystemettil Nycomedmulighettil å endre

målepunkteti kolonnen.For dengamlekolonnenmå det investeresi nye temperaturmålere,

sidendegamlekolonnenekun harmålepunkteri bunnog toppav kolonnen.Dettekanenkelt

implementeresved at temperaturelementermonterespå kolonneveggen,da dettegir mindre

målestøy enn temperaturmålere inne i selve kolonnen.

5.2 VURDERING AV STRØM 0

5.2.1 Vurdering destillasjonssekvensen med hensyn på utbytte og tids-
forbruk

En generelltrend for separasjonav metanol,tabell 4-3, er at ny kolonnegir et mye større

utbytte,10-12 %, sammenlignetmed gammelkolonne.Dette skyldes at settpunktetgitt av

ligning (2-12) er for lavt for gammelkolonne.Dette medførerat en del av metanolenblir

værendeigjen i koker. Økessettpunktetfor temperaturenvil detgi et størreutbyttemedlavere

renhet,menrenhetenvil fortsattligge innenforrenhetskravet.Tidsforbruket for ånåstasjonært

utbytteavhengersterktav typekolonne.Selvom utbyttetfor ny kolonneer høyter mengden

metanoli strøm0 så liten at Nycomedikke betraktermetanolsom et produkt fra strøm0.

Siden det er 2-metoxyetanolsom er hovedproduktetfra dennestrømmen,må metanolen

separeres fra blandingen, og metanol kan dermed betraktes som et delprodukt.
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Tabell4-4 viserat for separasjonav metanolbørny kolonnekjøressomlukket batchmedPI-

reguleringi midten.Tidenfor å oppnået utbyttepå94 %for lukket batcher 2,3 timer mindre

sammenlignetmedvanlig batch,PI-reguleringi midtenav kolonnen.Resultatenei tabell 4-4

viser også at PI- regulering er raskere enn P-regulering.

Fratabell4-4 servi at gammelkolonneharlavesttidsforbrukfor å nået utbyttepå79 %, ved

lukket batchmedPI-reguleringmidt. Det tar 2.9 timer lengreå kjøre gammelkolonnesom

vanlig batch.

For separasjonenav azeotropenisopropanol/vann, tabell 4-6, har vi ingen produkterå ta

hensyntil. Men detteer en separasjonsom må kjøresfor å gjenvinne 2-metoxyetanol, og

derfor er det ønskelig å se hvilken kolonne type som gir lavest tidsforbruk. Denne

separasjonenkjøresbestsomlukket batchmedPI-reguleringi midt, bådefor gammelog ny

kolonne.

Ved et settpunktfor temperaturen,gitt av ligning (2-12), for PI-midt vanlig batch,fikk vi

problemermedat noeav 2-metoxyetanolenble dratt medopp i resipienttanken. Årsaken til

detteer at før regulering ble satt på, ble det bygd opp en temperaturprofili kolonnen.Når

reguleringensettespå blir detteå betraktesom en forstyrrelse,og denneforstyrrelsenblir

betydelig med settpunktetgitt av ligning (2-12). Da produktet i dennestrømmener 2-

metoxyetanolerdetteselvfølgeligikkeønskelig. For åhindredettei åskjeblesettpunktetsatt

lavere.

Resultatene i tabell 4-8, for separasjonav azeotropen vann/2-metoxyetanolog 2-

metoxyetanol,viser at ny kolonnebør kjøressom vanlig batch,når tidsforbruket for å nå

renhetskravet til 2-metoxyetanoli kokerenleggestilgrunn.Vi serat utbytteter markantlavere

for PI- midt sammenlignetmed P-midt. Dette kommerav at settpunktetfor PI-midt er satt

betrakteliglavere enn hva ligning (2-12) gir. Settpunktetblir satt lavere på grunn av at vi

haddeproblemermedå få modellentil ågåmeddettesettpunktetfor temperaturen.Problemet

som oppstodvar at kokeren ble tømt under simuleringen.Dette kommer trolig av at I-

virkningengjør at tilbakeløpetreguleresfor senti forhold til denkonstantedampstrømmen,

somer beregnetut fra antagelseom konstantkokereffekt gjennomheleseparasjonssekvensen.

SidenP-midt fungererveddennekokereffekten vil Kc /τI -forholdetværedenfaktorensom

spiller inn.



DISKUSJON

Anlegg for lukket satsvis destillasjon 29

Resultatenefor PI-midt, lukket batch,er her ikke tatt med,da dissega et meget lavt utbytte.

Detteskyldes“undershoot”av nivåeti kokeren,meddetmenesat nivåeti kokerengårunder

satjonærverdi for såå dra seg inn til stasjonærverdi. Tiden for å oppnået høyt utbyttemed

lukket batch,medPI-reguleringi midt, vil derfor ta mye lengretid ennhva tilfellet er vedde

andrekolonnetypene.“Undershooten”kunnesannsynligvisværtunngåttvedbedreregulering,

og da gitt et lavere tidsforbruk for å oppnå et akseptabelt utbytte.

Fra tabell 4-8 ser vi at for gammelkolonnegir P-midt for vanlig og lukket batchomtrent

sammeutbytteog likt tidsforbruk.Det blir hervanskelig å kommemedenkonkretanbefaling

for valg av kolonne type.

5.2.2 Vurdering med hensyn på økonomi

Nycomedvurderer2-metoxyetanolsomenesteproduktfra strøm0, derforvil denøkonomiske

vurderingenav strøm0 kun baserespådenneseparasjonen.Da er detantattat alle kostnader

ved andre separasjoner er dekket av kolonneleieprisen.

I tabell 4-9 er den totale fortejenestengitt for gjenvinning av 2-metoxyetanol,skalertut fra

startvolum til batchenfor ny og gammelkolonne.Den totale fortjenestener da lik for alle

kolonnetyper som er kjørt.

5.2.3 Samlet vurdering av strøm 0

Dersommanvurdererstrøm0 ut fra tidforbrukogutbytte,anbefalesdennesekvensenåkjøres

på ny kolonne,det er da antattat hele sekvensermå kjørespå sammekolonnetype.Siden

økonomiske betraktningerav strøm0 ikke favorisererdenenekolonnetypenfremfor andre,

anbefalesdetatkolonnensombørbenytteser lukketbatch,dadennegir lavestetidsforbrukfor

helesekvensensettunderett. Det er da ikke lagt vekt på det faktumat vanlig batchgir 1 %

høyere utbytte sammenlignetmed lukket batch destillasjon, for separasjonenav 2-

metoxyetanol.Detviktig åmerkeseg atdeter relativt småforskjellermellomvanligog lukket

batch.
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5.3 VURDERING AV STRØM 7

5.3.1 Vurdering destillasjonssekvensen med hensyn på utbytte og tids-
forbruk

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

tidsforbruk sammenlignet med gammel kolonne.

Vedsammenligningav vanligog lukketbatchdestillasjonav metanoli ny kolonne,visertabell

4-13atP-midtfor lukketbatchdestillasjonharlavestdestillasjonstidfor etutbyttepå99% for

metanol.Det er minimal forskjell, 0.1 time, mellom P-midt og PI-midt for lukket batch

destillasjon.For vanlig batchdestillasjoner det en markantøkningi tidsforbruket, 2.5 time,

sammenlignetmedlukket batchdestillasjon.Det vil si at separasjonav metanoli strøm7 på

ny kolonne bør kjøres som lukket batch.

En annentrend er at PI-midt tar lengeretid enn P-midt. Dette kommer av at vi hadde

problemermedå få modellentil å gåmedsettpunktetfor temperaturen,gitt av ligning (2-12),

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

For den gamle kolonnenviser sammenligningeni tabell 4-13 at tisforbruket for å oppnået

utbytte på 94 % for metanoler mindre for lukket batch destillsjon enn for vanlig batch

destillasjon,menforskjellener mindreennfor ny kolonne.P-midt i lukket batchdestilasjon

harlavetstidsforbruk,mentidsforbruket økesbaremed0.4 timer for vanlig batchdestillasjon

medP-midt.For separasjonav metanolpågammelkolonne,strøm7, er det ikke forskjelleni

tidsforbruket for vanlig og lukket batchdestillasjonsåmarkant,mendeter allikvel entrendi

resultatene som gjør at lukket også anbefales i dette tilfellet.

Deterstørreforskjell mellomP-ogPI-midtmedhensynpåtidsforbruktil et gitt utbytteinnad

i sammenkolonnetypefor gammelenn for ny kolonne.Hovedårsaken til detteer ogsåat

settpunktetfor temperaturener lavere for PI- enn for P-regulering, som diskutert for ny

kolonne.Dettevil ogsåforklareforskjelleni stasjonærtutbytteog tilhørendetidsforbrukgitt i

tabell 4-12.Feil i settpunktetvil væremer avgjørendefor dengamlekolonnenda dennehar

færretrinn. I vårt tilfelle hvor settpunkteter for lavt førerdettetil atmerav metanolenpresses

ned i kokeren og utbyttet blir lavere.
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I forbindelsemedsimuleringav separasjonenmellomisopropanolog azeotropenisopropanol/

vanner det ikke brukt PI-reguleringda dettega problemeri simuleringen.Problemeter det

sammesom beskrevet for separasjonenav metanol,men sidenmengdeni kokerener mye

mindre ved denneseparasjonenfører dette til at problemet ikke kan løsesved å senke

settpunktetpå temperaturen.Dessutener dette en vanskelig separasjonda temperatur

forskjellen i kokepunkt mellom azeotropen og isopropanol er liten, 2 oC.

Resultatenefor separasjonmellomisopropanolog azeotropenisopropanol/vanni tabell4-15,

viser for ny kolonneat tidsforbruket for å nå renhetskravet til isopropanoli kokerener det

samme,menutbytteter høyere,3 %, for vanlig batchdestillasjonsammenlignetmedlukket

batchdestillasjon.Detteskyldesen liten “undershoot”av nivåeti kokeren,meddetmenesat

nivået i kokeren går under satjonærverdi for så å dra seg inn til stasjonærverdi.

“Undershooten”kunne sannsynligvisvært unngåttved bedreregulering, og det er derfor

vanskelig å konkludere med hvilken metode som er best for ny kolonne.

For gammelkolonnetar det litt lengeretid for å oppnårenhetskravet sammenlignetmedny

kolonne,menutbytteerbetraktliglavere.Sidenvanligbatchdestillasjonharethøyereutbytte,

7 %, enn lukket batch destillasjon vil dette være en bedre måte å kjøre kolonnen på.

5.3.2 Vurdering med hensyn på økonomi

Nycomed vurderer metanol som enesteprodukt fra strøm 7, derfor vil den økonomiske

vurderingenav strøm7 vektleggedenneseparasjonen.Da er det antattat alle kostnaderved

andre separasjoner er dekket av kolonneleieprisen.

For ny kolonne,seprasjonav metanol,viser tabell4-16at destillasjonenbørstoppesetter7.3

timer davideredestillasjongir tap.Veddettetidspunktetgir alle deundersøktetilfellene likt

utbytte,90 %. Ut fra en økonomiskanalysekan ikke det enetilfellet anbefalles fremfor det

andre.

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

lønsomhet mellom å kjøre vanlig og lukket batch destillasjon.

Ved sammenligningav ny og gammelkolonne,ser man at for å oppnåsammeutbytte av

metanolsom for ny kolonne tar det en time lengre for gammel kolonne,men den gamle

kolonnendrivesfortsattmedfortjenesteogtidsforbruketerderforikkeavgjørendefor hvasom
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er lønsomt.Ut fra utbyttekanvi heller ikke anbefalekolonnetype.Vi måherta forbeholdom

usikkerheten i kolonneleieprisene.

Ut fra de totale fortjenestenegitt i tabell 4-17 ser vi at det er veldig lite å hentepå denne

separasjonen,noesomunderbyggeratNycomedikkebetrakterisopropanolsometproduktfra

strøm 7. Det økonomiske potensialetfor strøm 7 vil da kun innebefatte separasjonenav

metanol.

5.3.3 Samlet vurdering av strøm 7

Dersommanvurdererstrøm7 ut fra tidforbruk og utbytte,anbefalesogsådennesekvensenå

kjøres på ny kolonne som lukket batch.Dette kan ogsåforsvaresut fra den økonomiske

betraktningenav strøm7, dadenneikke favorisererdenenekolonnetypenfremfor andre.Det

er ogsåherantattat helesekvensermåkjørespåsammekolonnetype.Det er daikke lagt vekt

på det faktum at vanlig batch gir 2,8 % høyereutbytte sammenlignetmed lukket batch

destillasjon, for separasjonen av isopropanol.

5.4 ØKONOMISK VURDERING AV DET NYE ANLEGGET

Investeringskostnadenepå 34 mill.NOK, som er estimertut fra metodegitt av Nesse[8],

stemmerbra overensmed de reelle investeringskostnadene,32 mill.NOK, som det nye

anlegget kom på.

Innvesteringsanalysenbasererseg kun påprodukterfra strøm0 og 7. Inntektenebaserespåat

detnye anleggetfører til at innkjøpav reneløsningsmidlerreduseresmed50 %. Det er også

settbort fra inntektfra salgav iod i kontrastmiddelrester. Selvmeddisseantagelsenefår vi en

positiv årlig avkastningpå9 %, noesomviserat innvesteringenvil værelønsom.Det er verdt

å merke seg at andrestrømmerkanværemer lønsommeå gjenvinneennde to vi harsettpå,

noe som vil øke den årlige avkastningen ytterligere.

5.5 ANBEFALINGER FOR VIDERE ARBEID

Viderearbeidbør innebefatteenoptimaliseringav heleanlegget.Optimliseringenbørgåpåå

finne optimale verdier på regulatorparametereog kokereffekter for hver separasjoni de

sekvensene som kjøres.
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Detmåogsåutviklesenbedreobjektfunksjontil økonomiskvurderingav deulikesekvensene.

Denneanbefalingenbegrunnesi at de økonomiske analysenesomher er lagt til grunn ikke

skiller mellom de ulike kolonnetypene.
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6 KONKLUSJON

Det er blitt utført enkarakteriseringav denutvideteanleggsdelenog ensammenligningmed

tilsvarendeutstyr som eksistererfra før. Dette er gjort ved at det er utviklet en dynamisk

modell for batchdestillasjoni Matlab. Dennemodellener brukt til å undersøke hvilken type

kolonnestrøm0 og 7 bør kjørespå. De ulike kolonnetypenesomer undersøkter vanlig og

lukket batch for ny og gammel kolonne.

Ut fra en vurdering av tidsforbruk og utbytte anbefales det at strøm 0 og 7 kjøres på ny

kolonne som lukket batch.

Denøkonomiskeanalysengir ikkenoeentydigsvarpåhvilkenkolonnetypesombørkjøresfor

strøm0 og 7. Analysenviser at det er økonomisklønsomtå gjenvinne 2-metoxyetanolfra

strøm0 og metanolfra strøm7. Metodensomer benyttet for økonomiskvurderingharenstor

grad av usikkerhet.

De totaleinvesteringskostnadenefor detnyeanleggeterestimerttil åvære34mill. NOK, med

en årlig avkastningpå 9 %. De estimerteinvesteringskostnadenestemmergodt overensmed

de reelle investeringskostnadene.

Trondheim 16.04.99

Ketil Eik Per Furu
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SYMBOLLISTE

Symbol Enhet Beskrivelse

A ij cal/mol Antoine koeffesient

A i cal/mol Wilson koeffesient

Bi cal/mol Wilson koeffesient

Ci cal/mol Wilson koeffisient

D kmol/h Destillat

Kc Forsterkning

L kmol/h Væskestrøm

LC Nivå regulator

MB kmol Holdup koker

MD kmol Holdup kondensatortank

MDs kmol Settpunkt nivå kondensatortank

MK kmol Holdup på trinn n

P atm Trykk i kolonnen

Psat
i

mmHg Metningstrykk komponent i

t h Destillasjonstid

TC Temperatur regulator

Tm K Målt temperatur

Ts K Settpunkt temperatur regulator

V kmol/h Dampstrøm

xi Molbrøk væske, komponent i

yi Molbrøk damp, komponent i

γ Aktivitetskoeffisient

τI Integraltid
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BILAG A UTSKRIFT AV PROGRAMMET FOR
SIMULERING AV VANLIG BATCH KOLONNE

% Fil nycobatch.m
% Programmet simulerer en vanlig batch kolonne med nivaaregulering av
% kondensatortanken, og sammensetningsregulering ved hjelp av temperatur.
% Programmet bruker funksjonene sumy.m og ycomp.m av Katrine Hilmen og
% wilsonv.m av Steinar Hauan.
% Kall i matlab:
% Kjoer foerst lukket batch for aa oppnaa en profil i kolonnen
% [t,x]=ode15s(’nycobatch’,[0 50],A)
% Programmet er laget av Per Furu og Ketil Eik

function xdot = nycobatch(t,A)

global Xglob Tkglob

% Antall trinn inkludert koker og kondensator

NT=32;

% Antall komponenter

NC=3;

% Oevrige data
tk=Tkglob;        % Start temperatur (K)
V=121;            % Dampstroem (kmol/h)
MD=A((NC*NT)+1);  % Holdup kondensator (kmol)
MB=A((NC*NT)+2);  % Holdup koker (kmol)
MK=0.037;         % Holdup paa hvert trinn i kolonne (kmol)
MDmin=0.001;      % Brukes for aa unngaa at kondensatoren gaar tom

% Initsiering av sammensetning
X=A(1:NC*NT);
for i=1:NT
  x(:,:,i)=X((i-1)*NC+1:i*NC);
end

% Damp-vaeske likevekt (bruker funksjonen wilsonv.m, ycomp.m og sumy.m)
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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(:,:,i)=ycomp(Tk);
Tkut=[Tkut];
end
Tkglob=Tkut;

% Regulering av sammensetningen, temperatur regulator

KC = -50;                              % Forsterkning
Tks = 337.75;                          % Settpunkt temperatur  (K)
err= Tkut(31)-Tks;                     % Proporsjonalfeil
L0I=0;                                 % Vaeskestroem (kmol/h)
taui=0.5;                              % Integraltid
interr = A((NC*NT)+3);                 % Integralfeil
LT0 = L0I - KC*err;% - KC/taui*interr; % Regulering av vaeskestroemen
LT=LT0*(1-exp(-(MD/MDmin))) % Brukes for at kondensator ikke skal gaa tom

if LT < 0
   LT  = 0.01;
   err = 0;     % Skrur av integrasjonen for aa motvirke windup
end

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

% Vaeskestroem
i=2:NT;
L(i)=LT*ones(1,NT-1);

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

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

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

% Nivaaregulering av holdup i kondensatortank P-regulering

KCh = 10;
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MDs= 2.5; % kmol
D0= V(NT-1)-L(NT)
errh = MD-MDs;
D= D0 + KCh*errh

if D < 0
  D = 0;
  errh = 0;

end

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

% Dynamiske ligninger (komponentbalanser)
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(:,:,i)=(L(i+1)*x(:,:,i+1)-L(i)*x(:,:,i)+V(i-1)*y(:,:,i-1)-V(i)*y(:,:,i))/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 av holdup i koker og kondensator

MDut=MDdot;
MBut=MBdot;

%Integrator i regulatoren
errut=err;

% Utverdier av sammensetningene paa hvert trinn
xdotut=xdot(:);

% Funksjonen returnere en kolonnevektor
(trinn 1 til NT med NC komponenter,MD,MB ,err og D)
xdot=[xdotut;MDut;MBut;errut;D]; % Ved bruk av PI-regulering
%xdot=[xdotut;MDut;MBut;D]; % ved bruk av P-regulering
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BILAG B UTSKRIFT AV FUNKSJONENE

function y = ycomp(Tk)

% This function returns the vector of vapor compositions at given
% values of temperature (Tk), pressure (P) and liquid composition (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
  log10Psat = A(i,1) - A(i,2) / (Tk-273.15 + A(i,3));
  Psat(i)   = 10^log10Psat;
end

% Phase equilibrium where P [atm] and Psat [mmHg]
gamma=wilsonv(Tk);
q=Psat’.*X;
y=q.*gamma./(P*760);

function y = sumy(Tk);

% This function returns the vector of differences (1-sumY) at given
% values of temperature (Tk), pressure (P) and liquid composition (X).

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

global Xglob Pglob NCglob Rglob Wglob Vglob Aglob

Y=ycomp(Tk);
y=sum(Y)-1;
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% Fil wilsonv.m
% Funksjonen beregner aktivitetskoeffisentene til vaesken ved
% Wilson metode paa vektorisert form
% Funksjonen er laget av Steinar Hauan

function gamma=wilsonv(Tk)

global Wglob Vglob Xglob Rglob NCglob;

W =Wglob;
V =Vglob;
X =Xglob’;
NC=NCglob;
R= Rglob;

% Lager en NCxNC matrise av vektorene V og X

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

% Vektorisering av en for-loop

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

gamma=(exp(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 lukket batch kolonne med variabel holdup i koker og
% kondensatortank inderekte regulert av sammensetningen som blir regulert
% med en temperatur regulator (P- eller PI-regulator)
% Programmet bruker funksjonen sumy.m, ycomp.m av Katrine Hilmen og wilsonv.m
% av Steinar Hauan
% Kall i matlab:
% Kjoer foerst en av initfilen, se de forskjellige initfilen for de ulike
% stroemmene
% [t,x]=ode15s(’nyco7’,[0 50],A)
% Programmet er laget av Per Furu og Ketil Eik

function xdot = nyco7(t,A)

global Xglob Tkglob

% Antall trinn inkludert koker og kondensator

NT=32;

% Antall komponenter

NC=3;

% Oevrige data
tk=Tkglob;        % Start temperatur (K)
V=121;            % Dampstroem (kmol/h)
MD=A((NC*NT)+1);  % Holdup kondensatortank (kmol)
MB=A((NC*NT)+2);  % Holdup koker (kmol)
MK=0.037;         % Holdup paa hvert trinn i kolonne (kmol)
MDmin=1;          % Minimumskarv til mengde i kondensatortank

% Initsiering av sammensetning
X=A(1:NC*NT);
for i=1:NT
  x(:,:,i)=X((i-1)*NC+1:i*NC);
end

% Damp-vaeske likevekt (bruker funksjonen wilsonv.m, ycomp.m og sumy.m)
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(:,:,i)=ycomp(Tk);
Tkut=[Tkut];
end
Tkglob=Tkut;

% Regulering av sammensetningen, temperatur regulator

KC = -70;                             % Forsterkning
Tks = 337.7;                          % Settpunkt temperatur (K)
err= Tkut(16)-Tks;                    % Proporsjonalfeil
L0I=0;                                % Vaeskestroem (kmol/h)
taui=0.5;                             % Integraltid
interr = A((NC*NT)+3);                % Integralfeil
LT0 = L0I - KC*err - KC/taui*interr;  % Regulering av vaeskestroemen
LT=LT0*(1-exp(-(MD/MDmin)))   % Brukes for at kondensator ikke skal gaa tom

if LT < 0
   LT  = 0.001;
   err = 0;     % Skrur av integrasjonen for aa motvirke windup
end

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

% Vaeskestroem
i=2:NT;
L(i)=LT*ones(1,NT-1);

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

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

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

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

% Dynamiske ligninger (komponentbalanser)
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(:,:,i)=(L(i+1)*x(:,:,i+1)-L(i)*x(:,:,i)+V(i-1)*y(:,:,i-1)-V(i)*y(:,:,i))/M(i);
end

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

% Utverdier av holdup i koker og kondensator
MDut=MDdot;
MBut=MBdot;

%Integrator i regulatoren
errut=err;

% Utverdier av sammensetningene paa hvert trinn
xdotut=xdot(:);

% Funksjonen returnere en kolonnevektor
% (trinn 1 til NT med NC komponenter,MD,MB og err)
xdot=[xdotut;MDut;MBut;errut]; % ved bruk av PI-regulator

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

Fysikalske data for komponentene i strøm 0 og strøm 7 ved Nycomed Imaging er gitt i tabell
D-1. Molare volum er hentet fra [5] og resten er hentet fra [7].

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

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

Tabell D-1 :  Fysikalske data for komponentene i strøm 0 og strøm 7

Komponent
Molmasse,

[g/mol]
Tetthet,

[g/cm3]

Kokepunkt,

[oC]

Molart
volum,

[ml/mol]

Fordampnin
gsentalpi,
[kJ/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 124,1 79,25 37,54

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

Azeotroper
Kokepunkt

fra litt.,

[oC]

Molbrøkvanni
azeotrop, fra

litt.

Molbrøkvanni
azeotrop, fra

sim.

Kokepunkt
fra sim.,

[oC]

vann / isopropanol 80,4 0,3167 0,2887 80,67

vann / 2-metoksyetanol 99,75 0,9490 0,9264 99,44

Tabell D-3 :  Termodynamiske data for komponentene i strøm 0 og strøm 7

Komponenter Antoine konstanter

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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Wilsonkoeffisienterfor de binæresystemenei strøm0 og strøm7 ved NycomedImaginger

gitt i tabell D-4. Wilsonkomponentenefor de binæresystemenemed 2-metoxyetanoler

estimert i matlab, bilag G, ut fra likevektsdata generert i Aspen +.

Tabell D-4 :  Wilsonkoeffisienter for de binære systemene i strøm 0 og strøm 7

Binært system
Wilsonkoeffisienter

W12 W21

Metanol / vann 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, tre komponent blanding av
% metanol, vann, isopropanol
% Komponentene i matrisene : 1 = metanol 2 = vann 3 = 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 koeffisienter, 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     0        1238.9966
   -132.7052   437.9789      0     ];

% Molart volum av rene vaesker [cm^3/mol]

Vglob=[40.73 18.07 76.92 ];

% Initsiering av start vektor for vaeskesammnesetningen x

NT = 32;
zF = [0.7585;0.0604;0.1811]
X=[];
for i=1:NT
  X=[X;zF];
end

% Initsiering av start temperatur

Tkglob=337*ones(1,NT-1)

% Holdup i koker MB og i kondensator MD [kmol]
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MB = 437.79;
MD = 1;

% Startvektor for bruk i nyco7.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,to komponent blanding av
% vann og isopropanol
% Komponenter i matrisen: 1= vann, 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 koeffisienter, 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 av rene vaesker [cm^3/mol]

Vglob=[18.07 76.92 ];

% Initsiering av start vektor for vaeskesammnesetningen x

NT = 32;
zF = [0.2501;0.7499]
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X=[];
for i=1:NT
  X=[X;zF];
end

% Initsiering av start temperatur

Tkglob=337*ones(1,NT-1)

% Holdup i koker MB og i kondensator MD [kmol]

MB = 104.95;
MD = 1;

% Startvektor for bruk i nyco7.m eller nycobatch.m

A=[X’ MD MB 0]  % PI-regulering, lukket batch

%A=[X’ MD MB ]  % P-regulering, lukket batch

%A=[X’ MD MB 0 0]  % PI-regulering, vanlig batch

%A=[X’ MD MB 0]    % P-regulering, vanlig batch

% Initfil for stroem 0, 1. splitt
% 1=Metanol 2= Vann 3=Isopropanol 4=2-Metoxyetanol
global Xglob1 Pglob1 NCglob1 Rglob1 Wglob1 Vglob1 Aglob1 Tkglob1

Rglob1=1.98721;

NCglob1=4;

Pglob1=1;

% Alle prametere er hentet fra DECHEMA

% Antoine koeffisienter, 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 ved 1 atm., W_ij [cal/mol]
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Wglob1=[  0         107.3832   140.1672   1306.9
        469.5509     0        1238.9966  752.503
       -132.7052   437.9789      0       1019.5
       -964.6      396.3751      -431.3     0   ];

% Molart volum av rene vaesker [cm^3/mol]

Vglob1=[40.73 18.07 76.92 79.25 ];

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

Tkglob1=337*ones(1,NT-1)
A=[X’ 5 533]

% Initfil for stroem 0, 2. splitt
%  1= Vann 2=Isopropanol 3=2-Metoxyetanol
global Xglob1 Pglob1 NCglob1 Rglob1 Wglob1 Vglob1 Aglob1 Tkglob1

Rglob1=1.98721;

NCglob1=3;

Pglob1=1;

% Alle prametere er hentet fra DECHEMA

% Antoine koeffisienter, 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]

Wglob1=[   0        1238.9966  752.503
        437.9789      0       1019.5
        396.3751      -431.3     0   ];

% Molart volum av rene vaesker [cm^3/mol]

Vglob1=[18.07 76.92 79.25 ];
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NT = 32;
zF = [0.69;0.07;0.24];
X=[];
for i=1:NT
  X=[X;zF];
end

Tkglob1=337*ones(1,NT-1)
A=[X’ 5 446]

% Initfil for stroem 0, 3. splitt
%  1= Vann  3=2-Metoxyetanol
global Xglob1 Pglob1 NCglob1 Rglob1 Wglob1 Vglob1 Aglob1 Tkglob1

Rglob1=1.98721;

NCglob1=2;

Pglob1=1;

% Alle prametere er hentet fra DECHEMA

% Antoine koeffisienter, 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]

Wglob1=[   0        752.503
        396.3751       0   ];

% Molart volum av rene vaesker [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,NT-1)
A=[X’ 5 401]
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BILAG F BEREGNINGSEKSEMPEL , STRØM 0

Alle fysikalske data er gitt i bilag D.

Til å beregnetotalemengderav komponentenei systemetble detberegnetenmiddeltetthettil

blandingen.Det bledaantattat detvar enlineærsammenhengmellomdeulikekomponenters

tetthet. Blandingens tetthet blir da:

Beregner først for den nye kolonnen.

Beregning av antall mol av hver komponent i fødeblandingen i den nye kolonnen:

Metanol:

Vann:

Isopropanol:

2-metoxyetanol:

ρblanding 0 15, 0 7914
g

cm
3

--------- 0 30, 0 9982
g

cm
3

--------- 0 10, 0 7855
g

cm
3

--------- 0 45, 0 9646
g

cm
3

---------,⋅+,⋅+,⋅+,⋅

0 9308
g

cm
3

---------, 930 8
kg

m
3

------,

=

= =

nmetanol

0 15, 930 8
kg

m
3

------, 20m
3⋅ ⋅

32 04
kg

kmol
------------,

--------------------------------------------------------= 87 15 kmol,=

nvann

0 30, 930 8
kg

m
3

------, 20m
3⋅ ⋅

18 02
kg

kmol
------------,

--------------------------------------------------------= 309 92 kmol,=

nisopropanol

0 10, 930 8
kg

m
3

------, 20m
3⋅ ⋅

60 1
kg

kmol
------------,

--------------------------------------------------------= 30 98 kmol,=

n2-metoxyetanol

0 45, 930 8
kg

m
3

------, 20m
3⋅ ⋅

76 1
kg

kmol
------------,

--------------------------------------------------------= 110 10 kmol,=
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Total antall mol i fødeblandingen blir da:

Sammensetningen til fødeblandingen blir da i molbrøk:

Væskeholdup pr.trinn beregnes ut fra:

Til å beregne dampstrømmen må først fordampningsentalpien til fødeblandingen beregnes.

ntotal nmetanol nvann nisopropanol n2-metoxyetanol+ + +
87 15kmol 309 92kmol 30 98kmol 110 10kmol,+,+,+,
538 15kmol,

=
=
=

xmetanol
87 15kmol,
538 15kmol,
------------------------------- 0 1619,= =

xvann
309 92kmol,
538 15kmol,
------------------------------- 0 5759,= =

xisopropanol
30 98kmol,
538 15kmol,
------------------------------- 0 05757,= =

x2 metoxye oltan–
110 10kmol,
538 15kmol,
------------------------------- 0 2046,= =

MK

50
3–×10 m

3 538kmol

20m
3

----------------------⋅

30
------------------------------------------------------ 0 045kmol,= =

∆Hvap yi λi⋅
i

∑
0 3739, 35 21 0 4280, 40 657 0 1356, 39 05 0 0625, 37 54,⋅+,⋅+,⋅+,⋅( ) kJ

kmol
------------

38 2, 3×10
kJ

kmol
------------

=

=

=
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Dampstrømmen blir da:

Beregning av mengder etter at de ulike komponenter fjernes.

Total antall mol igjen i koker etter at metanol er fjernet:

Sammensetningfor den resterendeblandingen,som blir sett på som fødeblandingenved

separasjon nr.2, vil bli den samme som beregnet for gammel kolonne.

Total antallmol igjen i koker etterat azeotropenisopropanol/ vanner fjernet.All isopropanol

blir fjernet ved denne separasjonen:

Vann fjernet ved azeotropen:

Antall mol vann igjen etter at azeotropen er fjernet:

Total antall mol igjen i koker etter at metanol og azeotropen isopropanol / vann er fjernet:

Sammensetningenfor den resterendeblandingen,som blir sett på som fødeblandingenved

separasjon nr.3, vil også her bli den samme som beregnet for gammel kolonne.

V
1200

kJ
s

----- 3600
s
h
---⋅

38 2, 3×10
kJ

kmol
------------

-------------------------------------- 113
kmol

h
------------= =

ntotal nvann nisopropanol n2-metoxyetanol+ +
309 92kmol 30 98kmol 110 10kmol,+,+,
451 00kmol,

=
=
=

nAz 1,
nis

xis Az,
------------- 30 98kmol,

0 7113,
---------------------------- 43 55kmol,= = =

nvann Az, nAz 1, xvann Az,⋅ 43 55kmol 0 2887,⋅, 12 57kmol,= = =

nvann 309 92kmol 12 57kmol,–, 297 35kmol,= =

ntotal,3 nvann n2-metoxyetanol+
297 35kmol 110 10kmol,+,
407 45kmol,

=
=
=
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Finnerdatilslutt hvor mye2-metoxyetanolsomer igjen i kokerenetteratazeotropenvann/ 2-

metoxyetanol er fjernet. Alt vann blir fjernet ved denne separasjonen:

2-metoxyetanol fjernet ved azeotropen:

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

Beregningene for gammel kolonne.

Finner antall mol av hver komponent i fødeblandingen i den gamle kolonnen:

Metanol:

Vann:

Isopropanol:

2-metoxyetanol:

nAz 2,
nvann

xvann Az,
------------------- 297 35kmol,

0 9264,
------------------------------- 320 97kmol,= = =

n2 metoxye ol A, ztan– nAz 2, x2 metoxye ol A, ztan–⋅ 320 97kmol 0 0736,⋅, 23 65kmol,= = =

n2 metoxye oltan– 110 10 kmol 23 65 kmol, ,–, , 86 45kmol,= =

nmetanol

0 15, 930 8
kg

m
3

------, 14m
3⋅ ⋅

32 04
kg

kmol
------------,

--------------------------------------------------------= 61 01 kmol,=

nvann

0 30, 930 8
kg

m
3

------, 14m
3⋅ ⋅

18 02
kg

kmol
------------,

--------------------------------------------------------= 216 95 kmol,=

nisopropanol

0 10, 930 8
kg

m
3

------, 14m
3⋅ ⋅

60 09
kg

kmol
------------,

--------------------------------------------------------= 21 69 kmol,=

n2-metoxyetanol

0 45, 930 8
kg

m
3

------, 14m
3⋅ ⋅

76 09
kg

kmol
------------,

--------------------------------------------------------= 77 07 kmol,=
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Total antall mol i fødeblandingen blir da:

Sammensetningentil fødeblandingenblir her selvfølgelig den sammesom for den nye

kolonnen.

Væskeholdup pr.trinn:

Til å beregne dampstrømmen må først fordampningsentalpien til fødeblandingen beregnes.

Dampstrømmen blir da:

Beregning av mengder etter at de ulike komponenter fjernes.

Total antall mol igjen i koker etter at metanol er fjernet:

Det gir følgende sammensetningfor den resterendeblandingen,som blir sett på som

fødeblandingen ved separasjon nr.2.

ntotal nmetanol nvann nisopropanol n2-metoxyetanol+ + +
61 01kmol 216 95kmol 21 69kmol 77 07kmol,+,+,+,
376 72kmol,

=
=
=

MK

22
3–×10 m

3 377kmol

14m
3

----------------------⋅

13
------------------------------------------------------ 0 045kmol,= =

∆Hvap yi λi⋅
i

∑
0 3739, 35 21 0 4280, 40 657 0 1356, 39 05 0 0625, 37 54,⋅+,⋅+,⋅+,⋅( ) kJ

kmol
------------

38 2, 3×10
kJ

kmol
------------

=

=

=

V
850

kJ
s

----- 3600
s
h
---⋅

38 2, 3×10
kJ

kmol
------------

------------------------------------- 80
kmol

h
------------= =

ntotal,2 nvann nisopropanol n2-metoxyetanol+ +
216 95kmol 21 69kmol 77 07kmol,+,+,
315 71kmol,

=
=
=
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Total antallmol igjen i koker etterat azeotropenisopropanol/ vanner fjernet.All isopropanol

blir fjernet ved denne separasjonen:

Vann fjernet ved azeotropen:

Antall mol vann igjen etter at azeotropen er fjernet:

Total antall mol igjen i koker etter at metanol og azeotropen isopropanol / vann er fjernet:

Det gir følgende sammensetningfor den resterendeblandingen,som blir sett på som

fødeblandingen ved separasjon nr.3.

Finnerdatilslutt hvor mye2-metoxyetanolsomer igjen i kokerenetteratazeotropenvann/ 2-

metoxyetanol er fjernet. Alt vann blir fjernet ved denne separasjonen:

xvann
216 95kmol,
315 71kmol,
------------------------------- 0 6872,= =

xisopropanol
21 69kmol,
315 71kmol,
------------------------------- 0 06870,= =

x2 metoxye oltan–
77 07kmol,
315 71kmol,
------------------------------- 0 2441,= =

nAz 1,
nis

xis Az,
------------- 21 69kmol,

0 7113,
---------------------------- 30 49kmol,= = =

nvann Az, nAz 1, xvann Az,⋅ 30 49kmol 0 2887,⋅, 8 80kmol,= = =

nvann 216 95kmol 8 80kmol,–, 208 15kmol,= =

ntotal,3 nvann n2-metoxyetanol+
208 15kmol 77 07kmol,+,
285 22kmol,

=
=
=

xvann
208 15kmol,
285 22kmol,
------------------------------- 0 7298,= =

x2 metoxye oltan–
77 07kmol,
285 22kmol,
------------------------------- 0 2702,= =
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2-metoxyetanol fjernet ved azeotropen:

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

nAz 2,
nvann

xvann Az,
------------------- 208 15kmol,

0 9264,
------------------------------- 224 69kmol,= = =

n2 metoxye ol A, ztan– nAz 2, x2 metoxye ol A, ztan–⋅ 224 69kmol 0 0736,⋅, 16 54kmol,= = =

n2 metoxye oltan– 77 07 kmol 16 54 kmol, ,–, , 60 53kmol,= =
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BILAG G UTSKRIFT AV PROGRAMKODE FOR
BEREGNING AV WILSON KOEFFISIENTER

% Fil initvannw.m
% Initfil for aa bergene Wilson koeffisientene til systemet
% 2-metoxyetanol/ vann
% Komponenten i matrisene: 1 = 2-metoxyetanol 2 = vann

global Xglob Pglob NCglob Rglob Wglob Vglob Aglob Tkglob

Rglob=1.98721;

NCglob=2;

Pglob=1;

% Alle prametere er hentet fra DECHEMA

% Antoine koeffisienter, Psat_i [mmHg] og T [K]

Aglob=[7.84980 1793.982 236.877
   8.07131 1730.630 233.426];

% Molart volum av rene vaesker [cm^3/mol]

Vglob=[79.25 18.07 ];

% Fil wvann.m
% Funksjonen beregner Wilsonparametere for sytemet
% 2-metoxyetanol/vann
% Inn data er damp/vaeske sammensetninger for 2-metoxyetanol/vann
% som er generert i Aspen
% Programmet bruker funksjonen fmins,og et kavdratisk avvik
% Funksjonen bruker funksjonen ycompw.m og wilsonvw.m, dette er funksjoner
% som tar inn en sammensetningsvektor x og temperaturen T
% Start av programmet : x=fmins(’wiso’,W)
% W er en 2x2 matrise som gir start parameter for bergningene

function f = wvann(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;
ycalc1=ycompw(T1,x1)

% trinn 2
T2= 111.1147+273.15;
x2= [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;
ycalc4=ycompw(T4,x4)

% trinn 5

T5= 101.6456+273.15;
x5= [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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% Beregner kvadratavviket

f=(y1-ycalc1(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 initisow.m
% Initfilfor aa beregne Wilson 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 koeffisienter, Psat_i [mmHg] og T [K]

Aglob=[7.84980 1793.982 236.877
   8.87829  2010.330  252.636];

% Molart volum av rene vaesker [cm^3/mol]

Vglob=[79.25 76.92 ];

% Fil wiso.m
% Funksjonen beregner Wilsonparametere for sytemet
% 2-metoxyetanol/isopropanol
% Inn data er damp/vaeske sammensetninger for 2-metoxyetanol/isopropanol
% som er generert i Aspen
% Programmet bruker funksjonen fmins,og et kavdratisk avvik
% Funksjonen bruker funksjonen ycompw.m og wilsonvw.m, dette er funksjoner
% som tar inn en sammensetningsvektor x og temperaturen T
% Start av programmet : x=fmins(’wiso’,W)
% W er en 2x2 matrise som gir start parameter for bergningene

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;
ycalc1=ycompw(T1,x1)

% trinn 2
T2= 371.68756;
x2= [0.625; 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;
ycalc4=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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% Beregner kvadratavviket

f=(y1-ycalc1(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 initmetw.m
% Initfilfor aa beregne Wilson 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 koeffisienter, Psat_i [mmHg] og T [K]

Aglob=[7.84980 1793.982 236.877
   8.08097 1582.271 239.726];

% Molart volum av rene vaesker [cm^3/mol]

Vglob=[79.25 40.73 ];

% Fil wmet.m
% Funksjonen beregner Wilsonparametere for sytemet
% 2-metoxyetanol/metanol
% Inn data er damp/vaeske sammensetninger for 2-metoxyetanol/metanol
% som er generert i Aspen
% Programmet bruker funksjonen fmins,og et kavdratisk avvik
% Funksjonen bruker funksjonen ycompw.m og wilsonvw.m, dette er funksjoner
% som tar inn en sammensetningsvektor x og temperaturen T
% Start av programmet : x=fmins(’wiso’,W)
% W er en 2x2 matrise som gir start parameter for bergningene

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;
ycalc1=ycompw(T1,x1)

% trinn 2
T2= 95.37598+273.15;
x2= [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;
ycalc4=ycompw(T4,x4)

% trinn 5

T5= 75.47468+273.15;
x5= [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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% Beregner kvadratavviket

f=(y1-ycalc1(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 ycompw.m
% Funksjonen brukes for aa generere Wilsonkoeffisienter

function y = ycompw(Tk,x)

% This function returns the vector of vapor compositions at given
% values of temperature (Tk), pressure (P) and liquid composition (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
  log10Psat = A(i,1) - A(i,2) / (Tk-273.15 + A(i,3));
  Psat(i)   = 10^log10Psat;
end

% Phase equilibrium where P [atm] and Psat [mmHg]
gamma=wilsonv(Tk,x);
q=Psat’.*x;
y=q.*gamma./(P*760);

% Fil wilsonvw.m
% Funksjonen brukes for aa generere Wilsonkoeffisienter
% Funksjonen beregner aktivitetskoeffisentene til vaesken ved
% Wilson metode paa vektorisert form
% Funksjonen er laget av Steinar Hauan

function gamma=wilsonvw(Tk,x)

global Wglob Vglob Xglob Rglob NCglob;

W =Wglob;
V =Vglob;
X=x’;
NC=NCglob;
R= Rglob;
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% Lager en NCxNC matrise av vektorene V og X

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

% Vektorisering av en for-loop

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

gamma=(exp(1-log(ledd2)-ledd3))’;

% Fil sumyw.m
% Funksjonen brukes for aa generere Wilsonkoeffisienter
function y = sumyw(Tk,x);

% This function returns the vector of differences (1-sumY) at given
% values of temperature (Tk), pressure (P) and liquid composition (X).

% FZERO(’sumy’,value) returns the Tk that gives 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;



BILAG H

Anlegg for lukket satsvis destillasjon 67

BILAG H BERGNINGSEKSEMPEL AV ØKONOMISK
VURDERING AV STRØM 0 OG 7

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

Ut fra kolonneleieprisenberegnes det et utbytte pr. time som må være oppfylt for at

separasjonen skal være lønsom. Dette lønsomhetskravet er gitt av ligning (H-1)

(H-1)

Lønsomhetskravet for strøm 7, separasjon av metanol er gitt i tabell H-2

Beregningseksempelfor beregning av lønsomhetskrav er gitt for strøm 7, separasjonav

metanol på ny kolonne, vanlig batch med P-midt regulering.

Lønsomhetskravet for ny kolonnegitt av tabellH-2 til åvære20,6kmol/h.Ut fra resultatenav

simuleringenfinnermangrensenfor nårdettekravet ikke lengergjelder. Detteble funnettil å

være7,3 timer, da forskjellenmellom utbyttepå 7,3 timer og 6,3 timer var på 20,6.Detteer

bergnet ved lineær interporlasjonav utskrift fra resultateneav simuleringen.Det blir så

beregnet et utbytte ved dette tidspunktet prosentvis fra det teoretiske, ligning (H-2)

(H-2)

Tabell H-1 :  Kolonneleiepris

Kolonnetype Kolonneleipris [NOK/time]

Ny 1000

Gammel 500

Tabell H-2 :  Lønsomhetskrav for separsjon av metanol, strøm 7

Kolonnetype Lønsomhetskrav [kmol/time]

Ny 20,6

Gammel 10,3

Løsomhetskrav Kolonneleiepris [NOK/time]
Pris på produkt [NOK/kmol]
---------------------------------------------------------------------=

Utbytte Utbytte ved det gitte lønsomhetskravet
Teoretisk utbytte

--------------------------------------------------------------------------------------------- 298 8kmol,
332 8kmol,
---------------------------- 90%= = =
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Til å beregne det økonomiske potensialetfor produkt som blir igjen i koker ved endt

destillasjon, er følgende metode benyttet.

Metodenbenytter tid og utbyttedet tar å nåenrenhetsomtilsvarerrenhetskravet. Dettepga.

videre destillasjongjør at tidsforbruket øker, samtidigsom utbyttet går ned.Det ideelle vil

væreå stoppedestillasjonennår renhetskravet oppnåsi koker. Tiden det vil ta å dampeav

produkteter her tatt med,sidenalle produktblir tatt ut i topp.Tilslutt ble fortjenestentil den

nyekolonnenskalertned,slik atverdienefor ny oggammelkolonneblir sammenlignbare,her

ble startvolumene for batch på hhv. ny og gammel kolonne benyttet som skaleringsfaktor.

Someksempelfor beregningener tilfellet for vanlig batch,separasjonav 2-metoxyetanol,fra

strøm 0 på ny kolonne, P-regulering valgt.

Tid og utbytte avlest ved renhet lik renhetskrav:

Totalt tidsforbruk for destillasjonen blir da:

Total fortjeneste blir da:

Total fortjeneste blir da etter at kolonneleieutgiften trekkes fra inntekten:

Dette ble så skalert ned slik at det ble direkte sammenlignbart med gammel kolonne.

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

Tidsforbruk Utbytte

7,23 87,31

t trenhet
MB
V

---------+ 7 23 87 31,
108

---------------+, 8 04timer,= = =

Total inntekt Pris på produkt utbytte× 87 31kmol 461 5,× kr
kmol
------------, 40293kr= = =

Total fortjeneste Total inntekt kolonneleieutgift– 40293 8040– 32253NOK= = =

Total fortjeneste skalert Total fortjeneste 0 7,× 32253 0 7,× 22577NOK= = =
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BILAG I BEREGNING AV KOLONNELEIEPRIS

Kolonneleieprisenfor ny kolonneer estimertut fra metodegitt i Nesse[8] med følgende

antagelser:

- 10 års nedbetalingstid

- Rentefot på 7%

- Døgnkontinuerlig drift i 300 døgn  pr. år

- Operatørene går femskift, 2 operatører pr. skift

- Vedlikeholds- og forbruksmaterialkostnader 5% av innvesteringskostnader pr. år

- Avskrivningen er flat over 10 år

Ingen energikostnadda dampproduseresi fyrhus, ved frorbrenningav løsningsmidlersom

ikke kan brukes i prosessenigjen eller selges,dette vil i hovedsakbeståav azeotrope

blandinger

Estimatet for kolonneleieprisen gitt i kr / time blir da:

Kolonnenvil i lengreperioderikke værei effektiv drift pga. forskjelligeårsaker. Detteantaså

dekkes ved å legge til 350 kr pr. time til driftskostnadene.
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Kolonneleieprisenfor engammelkolonnebleestimerttil åvære50%av kolonneleieprisenfor

ny kolonne.Detteeretmegetgrovt anslag,mendetteblegjort dainformasjonenom degamle

kolonnene ikke var tilstrekkelige til å foreta et estimeringsberegning ut fra Nesse’s metode.

Kolonneleieprisene er gitt i tabell I-1.

Sidensimuleringenebasererseg påmol sommengdeenhetble prisenefor løsemidlergjort om

til kr / kmol. Disse prisene er grunnlaget til bestemmelsenav når man bør stoppe

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

Tabell I-1 :  Kolonneleiepriser for gammel og ny kolonne

Kolonne Kolonneleiepris, [kr / time]

Ny 1000

Gammel 500

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

Komponent Pris, [kr / kmol]

Metanol 48,6

Isopropanol 321,3

2-metoxyetanol 461,5
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BILAG J ESTIMERING AV INNVESTERINGSKOSTNADER

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

følgende antagelser:

- For komponenter som er i direkte kontakt med løsningsmiddel gjelder estimatene for
syrefast stål

- Fyllmaterialet er estimert ut fra pris for intalox metall pakning

- Estimatet for kjel er hentet fra Timmerhaus og Peters [9]

- Prisindekser benyttet er hentet fra  statistisk sentralbyrå den 23.03.99, og er gitt i tabell J-1.

Valutakurser benyttet er hentet fra Dagens Næringsliv 23.03.99, og er gitt i tabell J-2.

Tabell J-1 :  Prisindekser fra statistisk sentralbyrå den 23.03.99

År som basis Prisindeks

1981 188

1990 150

Tabell J-2 :  Valutakurser fra Dagens Næringsliv den 23.03.99

Valuta kr/valutaenhet

Am. dollar 7,8

Eng. pund 12,7
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BILAG K INVESTERINGSANALYSE AV DET NYE
ANLEGGET

For å foretaeninvesteringsanalysemåmanestimereinntekter, eller retteresagthvor myesom

kan sparesmeddet nye anlegget.I innvesteringsanalysenfor det nye anleggethar vi anslått

dentotalekapasitetsøkningen,dvs.etoverslagpåhvor myeinnkjøpetav løsningsmiddelvil gå

nedpga. det nye anlegget.Innsparingener her estimertut fra prisergitt av Nycomedfor de

aktuelleløsningsmidlene.Beregningenav besparelsenav løsningsmiddelinnkjøper basertpå

følgende antagelser.

- Ingen tap av løsningsmiddel fra produksjonen til gjenvinningsanlegget, altså et lukket
system

- Ser bort fra salg

- At fyrhus drives av azeotropiske blandinger

- Ikke tatthensyntil atButanologsåerenkomponent,serkunpåbesparelseri innkjøpav de
tre komponentene metanol, isopropanol og 2-metoxyetanol

- Det nye anlegget gjør at behovet for for innkjøp av rene komponenter senkes med 50 %

Beregner besparelse av løsningsmiddelinnkjøp

Beregninger av driftskostnader er vist i bilag I, og er funnet til å være 9308*1000 NOK.

Årlig investeringsavkastning, gitt av Nesse [8], blir da

(K-1)ROI
Netto inntekt
Innvestering
------------------------------- 100 %× 2980

34000
--------------- 100 %× 8 8 %,= = =
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BILAG L PLOTT AV TEMPERATURPROFIL OG
STASJONÆRAVVIK

Figur L-1:Plott av temperaturprofil med P-topp og P-midt

Figur L-2:Plott av stasjonæravvik ved P-regulering
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