P an e

S
teD)
s &)

(wicaw ¢
]
(j D

el

f %, g
| = |
o _A_,_.~.. Froororos ) ze :
s s | J e

=¥l
i\_.:/.

B!
e

1

4;:2;{; o8 K

Fakulta chemicko-inzenyrska

Ustav chemického inzenyrstvi

VSCHT PRAHA

SBORNIK MIKROKONFERENCE

XVI. OBHAJOBY
PROCESNiICH PROJEKTU

DATUM: 20. 1. 2021

ETAPA PROJEKTU

: MERITKO

FORMAT | KOPIE | PROFESE

B5 70 I

Praha 2021 ,

REV

L

23)

G
|

B s

la
G

=

o ot

G

&
s




VYSOKA SKOLA )
CHEMICKO-TECHNOLOGICKA
V PRAZE

SBORNIK MIKROKONFERENCE

XVI. OBHAJOBY PROCESNICH PROJEKTU

UsTAV, ,
CHEMICKEHO INZENYRSTVI

EDITORI: T. Cmelikova, F. Rejl Praha 2021



KONZULTANTI PROCESNICH PROJEKTU
doc. Ing. FrantiSek Rejl, Ph.D.

Ing. Lukas Valenz, Ph.D.

Ing. Jan Haidl, Ph.D.

Ing. Maria Zednikova, Ph.D.

ZADAVATELE PROCESNICH PROJEKTU
Bryan Research & Engineering, s.r.o.
Casale Project, a.s.

Lovochemie, a.s.

Mondi Stéti, a.s.

Plzensky Prazdroj, a.s.

Spolana, s.r.o.

Unipetrol RPA, s.r.o.

EDITORI
Ing. Tereza Cmelikova
doc. Ing. FrantiSek Rejl, Ph.D.

Za obsah pfispévki odpovidaji jejich autofi.
Copyright © Vysoka Skola chemicko-technologicka v Praze, 2021

ISBN 978-80-7592-085-0 (pdf)
ISBN 978-80-7592-084-3 (broz.)



PODEKOVANI

Za spolupraci, konzultace a umoznéni praktické vyuky chemického inZenyrstvi
dékujeme zastupclim zadavatelii procesnich projektii panu Ing. Milanu Bittnerovi,
Ph.D. (Plzensky prazdroj, a.s.), Ing. Martinu Hubickovi, Ph.D. (Lovochemie, a.s.),
Ing. Liboru Labikovi, Ph.D. (Mondi Stéti, a.s.), Ing. Vojtéchu Lamblovi
(Spolana, s.r.0.), Ing. Vaclavu Miklasovi (Bryan Research & Engineering, s.r.o0.),
Ing. Milanu Némeckovi (Spolana, s.r.0.), Ing. Oldfichu Peskovi, Ph.D. (Casale
Project, a.s.), Ing. Petru Ulbrichtovi (Lovochemie, a.s.), Ing. Jitimu Vanovi (Casale
Project, a.s.), pani Ing. Ekaterin€¢ Volova (Unipetrol RPA, s.1.0.) a jejim zastupciim
Ing. Zdenku Miihlhauserovi a Ing. Danielu Hendrichovi (Unipetrol RPA, s.r.0.).



UVODNI SLOVO

V roce 2016 byl od MSMT CR ziskdn grant na projekt OP VVV nazvany
., Zkvalitnéni vzdelavani-priorita VSCHT Praha“, v ramci kterého se fesilo posileni
projektového piistupu pii vyuce. Tento projekt pak dale pokracoval v ramci aktivity
CHEMPRAX. Projektovym pristupem se pfitom rozumél nejen zplsob feSeni
odbornych problémut, ale obecné uplatnéni metod moderniho projektového
managementu, napt. tvorba a komunikace v tymu, komunikace se zainteresovanymi
osobami, tvorba a plnéni harmonogramu projektu, souvislost s legislativou,
spolecenskéd odpovédnost, vnimani rizik, hodnoceni ekonomické efektivnosti atd.
Byly vypracovany studentské opory pro implementaci projektového piistupu
v technologicky zamétfenych predmétech a aktivita byla podpofena spolupraci
s Ustavem ekonomiky a managementu a softwarovymi licencemi poskytnutymi
Vypocetnim centrem VSCHT Praha.

Piedmét ,,Procesni projekt* na Ustavu chemického inZenyrstvi predstavoval jeden
z pilotnich pfedmétl, ve kterém se uplatnéni projektového piistupu pii vyuce
ov€fovalo. Tento moderné koncipovany, ale soucasné svymi jiz 16. obhajobami
i tradi¢ni predmét, je vyjimecny tim, Ze studentské tymy konzultuji a fesi redlné
problémy zadané Spickovymi experty z inzenyrskych organizaci a vyrobnich
podnikl a pfed t€émito experty svoje feSeni obhajuji. Implementace obecnych metod
projektového managementu umoznila rozvijet format tohoto predmétu a vyznamné
tak priblizit postup feSeni odbornych problémut studenty metodam a postuptim
vyuzivanym v podnikatelsky UspéSnych organizacich. Studenti mohou ziskat
kompetenci, jejiz kombinace s tradicné vysokymi odbornymi znalostmi ze studia
chemického inzenyrstvi na VSCHT Praha z nich u¢ini favority na trhu prace.

vvvvvv

COVID-19 je jen jeden z aktudlnich ptikladl. Zajistit udrzitelny rozvoj a s timto
cilem transformovat chemické védecké objevy do pramyslového méfitka
predstavuje klicovou zodpovédnost chemického inzenyra. Tymova feSeni
vypracovana v predmétu ,,Procesni projekt™ a obsazena v tomto sborniku naznacuyji,
7e budouci chemiéti inzenyti z VSCHT Praha jsou pfipraveni se této zodpovédnosti
uspésné ujmout.

Ing. Be. Hugo Kittel, CSc., MBA
Garant aktivity ,, Projektovy pristup k vyuce *“ anavazujici subaktivity CHEMPRAX
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Optimalizace funkce desorbérit rafinérskych plynii, UNIPETROL RPA

Uvop

Firma UNIPETROL RPA s.r.0. je spole¢nost sdruzujici vyrobni zadvody zabyvajici
se zpracovanim ropy a vyrobou pohonnych hmot, petrochemickych produkti a
plastl. Jednim z podnikii ve vlastnictvi UNIPETROL RPA s.r.o. je rafinerie
v Kralupech nad Vltavou, kde bylo v roce 1975 zahajeno zpracovani ropy, coz tento

podnik ¢ini strategicky vyznamnym provozem s celorepublikovym dosahem.

Pti zpracovani ropy vznika na riznych mistech rafinerie smés plynnych uhlovodikt
a vodiku, tzv. rafinérské plyny. Zpravidla byva ekonomicky vyhodna jejich
separace na jednotlivé frakce, které maji lepsi vyuziti, pfipadné jdou zpracovat
na jiné suroviny. Pro déleni se vyuzivaji sériové fazené kolony, které vyuzivaji jako
absorp¢ni Cinidlo benzin. Prvni kolona zpravidla oddéluje topny plyn, tedy smés
vodiku, methanu a ethanu. Druhd kolona oddéluje LPG, tedy smés propan-butan
vyuzitelnou jako palivo. Tteti kolona odd€luje zbytek butanu, ktery se dale mize
délit na iso-butan a n-butan, coz jsou latky vyuzitelné pro dal§i chemické
zpracovani, typicky pro vyrobu kaucukl a plastl. Posledni kolona oddé¢luje
ze smési nekteré t€z81 uhlovodiky, které se za normalnich podminek vyskytuji uz
jako kapaliny a které mohou ptechazet do hlavového produktu i z absorpéniho
benzinu. Tato smés uhlovodikl se vyuziva jako vysokooktanova slozka pii miseni

autobenzinu.

Na obrazku 1 vidime celkové schéma procesu, kterého se projekt tykal. Surovinou
je smes Ctyt proudu, dva ptichazeji z odsifeni a dva z reformingu. Absorpcni benzin
je castecné recyklovan a castecné odvadeén do skladu. Soucasti kolon jsou také
varaky, kondenzatory a chlazené obtoky v koloné C0O1. Cilem naSeho projektu byla
ekonomické optimalizace, tedy sniZeni spotieby topné pary v jednotlivych vatacich

kolon.
RESENI
Abychom mohli provést optimalizaci procesu, bylo nutné nejprve nasimulovat

soucasny stav. K tomu jsme vyuzili program Aspen Hysys. V tomto programu bylo
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Obr. 1: Schéma procesu déleni rafinerskych plyni.



Optimalizace funkce desorbérit rafinérskych plynii, UNIPETROL RPA

v prvni f4zi nutné zpracovat model ctyi kolon, které vykazuji hodnoty blizké

skute¢nym (=méfenym) hodnotam.

Nejprve jsme se proto zabyvali celkovou hmotnostni bilanci procesu. Zdrojem dat
byly métené pratoky. Zjistili jsme, ze bilance neodpovida, jelikoz se liSila
1 o n€kolik tun. Prvnim krokem feseni tedy bylo tzv. vyrovnani bilance, které jsme
provedli vynasobenim jednotlivych pritoka opravnymi koeficienty, které pochazi

z optimaliza¢ni funkce. Opravené prutoky jsou uvedeny v nasledujici tabulce.

Tab. 1: Vyrovnani hmotnostni bilance kolon C01, C02 a C03.

Kolona C01
Vstup Vystup Rozdil bilance
Abs. benzin Surovina Hlava kolony Pata kolony (vstup - vystup)
[t/h] [t/h] [t/h] [t/h] [t/h]
13,966 15,803 1,214 28,555 0,000
Kolona C02
Vstup Vystup Rozdil bilance
Nastiik Hlava kolony Pata kolony (vstup - vystup)
[t/h] [t/h] [t/h] [t/h]
28,555 3,558 24,999 -0,002
Kolona C03
Vstup Vystup Rozdil bilance
Nastiik Hlava kolony Pata kolony (vstup - vystup)
[t/h] [t/h] [t/h] [t/h]
24,999 10,223 14,773 0,003

V tabulce 1 vidime opravené pratoky hlav a pat prvnich tfech kolon. Je vidét, ze
bilance nyni vychazi mnohem lépe. Tyto hodnoty jsme vyuzili jako prvni odhad

v simulaci.

V ptipad€ absorpcéniho benzinu byly znamy pouze destilacni kiivky ASTM D86,
ale nikoliv pfesné slozeni. Vzhledem k tomu, ze v simulaci nebyly pouzity
pseudoslozky, bylo nutné odhadnout i sloZeni benzinu. To probihalo v programu
Aspen Plus, ve kterém jsme odhadli sloZeni benzinu a poté nechali vygenerovat

destilacni kfivku, kterou jsme porovnali s méfenou. Vysledek je vidét
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v nasledujicim grafu (Obr. 2). Konkrétné jde o Cerstvy benzin, ktery dopliuje

jednak benzin odvadény, ale 1 podil, ktery odchazi hlavami kolon.

Po zadani téchto dat do programu Aspen Hysys jsme byli schopni nasimulovat
souCasny stav, ktery jsme uvazovali jako vychozi, se kterym jsme nasledné
porovnavali navrhované zmény. Zmény jsme provadéli v ramci pozadovaného
slozeni v hlavach kolony C02 a CO03, o ostatnich kolonach nebyly dostupné
piesn€jsi pozadavky na slozeni hlavovych produkti. Vzhledem k tomu, Ze nam
firma nedodala zadné ekonomické udaje, nebylo mozné pouzit ekonomické
optimalizacni funkce a celd uloha se transformovala do snizeni spotieby topné pary.
Topna para tak vystupovala jako jediny provozni naklad, jelikoz naklady
na chladici vodu a ostatni ekonomické tdaje, napt. ceny produktii nam nebyly

znamy.

Pro snizeni spotifeby topné pary proto byly vybrany nékteré parametry provozu,
které 1ze ménit. Jednalo se o pomér toku absorpéniho benzinu a suroviny, refluxni
pomeéry, pocet pater v kolondch, provozni tlaky a vykony chladicich obtoki

v koloné CO1.
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Obr. 2: Porovnani destila¢nich krivek Obr. 3: Zavislost sloZeni LPG a vykonu
cerstvého benzinu. varaku na refluxnim poméru v koloné C02.
VYSLEDKY

V parametrické studii se ukazalo, ze pomér toku absorpéniho benzinu a suroviny
pfinasi sporny vysledek. Snizeni poméru sice lze uSetfit pfiblizn€¢ 100 kW
ve varacich kolon, avSak dojde ke snizeni obsahu propanu v LPG a soucasné snizeni
obsahu ethanu v topném plynu. Na druhou stranu lze uvazovat snizené mnozstvi
energie pro pohon cerpadel. Pfi zvySovani je situace v principu podobna, tedy

zvysena spotfeba pary ve varacich (pfiblizné 120 kW), zvysSeni obsahu propanu

10
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v LPG, zvySeni obsahu ethanu v topném plynu a zvySeni energie potiebné pro
pohon cerpadel. Avsak bez podrobnych ekonomickych udaji nelze pfinos zmén

vyhodnotit.

V ptipadé refluxniho poméru bylo zjisténo, ze jeho zvySovani nema na slozeni vliv.
Zatimco pfi jeho snizovani dochdzelo k vyznamnym usporam tepla dodédvaného
do varaku za cenu pouze mirné¢ho zhorseni kvality slozeni. V ptipadé kolony C02

(viz Obr. 3) by Slo o usporu 275 kW, v piipade kolony C03 az o 500 kW.

Dale byl pozorovan vliv poc¢tu pater na délici schopnosti kolon, ktera ztistala pti
jejich navySovani stejnd. Proto jsme dosli k zavéru, ze nema smysl zvySovat pocet

pater v kolonach.

Dal8im ménénym parametrem byl provozni tlak v koloné. Ten byl ménén nejprve
v koloné C02 a poté v kolon¢ CO03. Bylo zji§téno, Ze zména tlaku se prakticky
neprojevi na slozeni a uspora topné pary je mald. Pfi zméné tlaku také hrozi

technicky problém, ze tlakové spady mezi kolonami nebudou dostatecné.

Poslednim sledovanym parametrem byl vykon chlazenych obtokl v koloné COI.
Ani zde nebyl pti zméné jejich vykonu pozorovan vyznamny rozdil ve sloZeni a
uspora topné pary byla minimalni.

ZAVER

Bylo zjisténo, ze kolony jsou fizeny refluxnim pomérem, pifipadné pritokem
hlavami kolon. Vyznamnou uUsporu topné pdry muize piinést pouze sniZeni
refluxnich pomért v kolonach C02 a C03. Pro dosazeni pozadované Cistoty

v koloné CO02 je nutné snizit tok hlavou kolony.

11
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ZvySeni ucinnosti pater kolony C201, SPOLANA

UvoD

Jednim z hlavnich produktii spole¢nosti Spolana s.r.0. je polyvinylchlorid (PVC).
Dulezitou soucasti jeho vyroby je i vyroba monomeru vinylchlorid (VCM).
Obsahem této zpravy je popis a optimalizace jednoho z klicovych uzli

technologického celku na vyrobu VCM — quenchovaci kolony C201.

POPIS TECHNOLOGIE

Dichlorethan (EDC), prekurzor VCM, je vyrdbén dvéma procesy - tzv. ptimou
chloraci (vstupnimi surovinami jsou chlor a ethylen), nebo tzv. oxychloraci
(vstupnimi surovinami jsou ethylen, kyslik a HCI). Pyrolyzou EDC v krakovaci
peci (480-550°C, 3-30 bar) vznikd VCM. Pfi tomto procesu vznika Skala vedlejsich
produktl, predev§im nenasycené chlorované derivaty, schopné zandSet dalsi
navazujici zafizeni. Horké plyny z krakovaci pece jsou nasledné zchlazeny
v quenchovaci koloné stykem s chladnéj$i kapalnou smési v paté kolony.
Quenchovaci kolona je tvofena deseti sitovymi patry. Po zchlazeni je hlavovy
produkt (smés HCl, VCM a zbytku EDC) veden do série kondenzatorii. Vysledny
kondenzat je jiman, ¢ast je vedena zpét do kolony jako reflux a dopliiovani hladiny
v paté kolony, zbytek je veden na kolonu regenerujici HCI. Patovy produkt
quenchovaci kolony je veden do odparky, odpafené¢ pary jsou vedeny zpét

do kolony, tézka kapalna faze pak do kolony regenerujici EDC (Obr. 1).

Od doby, kdy byla technologie uvedena do provozu (1975), doslo ke zméné
nckolika procesnich parametrit (konverze v pyrolyzni peci, teplota vstupniho
proudu do quenchovaci kolony), coz ma za nésledek, ze quenchovaci kolona jiz
nepracuje v pozadovaném rezimu a tézké produkty vznikajici pyrolyzou EDC se
dostavaji do hlavového proudu kolony. Cilem této prace je zvysit ucinnost déleni
v quenchovaci kolon¢ tak, aby se nezadouci vysokovrouci produkty nedostavaly do

hlavového proudu kolony.

Pro optimalizaci uc¢innosti déleni byly vybrany procesni parametry, na zakladé
jejichz zmény bude sledovan obsah nezaddoucich slozek v hlavovém proudu. Témito

parametry jsou:

13



ZvySeni ucinnosti pater kolony C201, SPOLANA

1) vykon odparky H2107

2) pomér pritokl proudii Reflux (CVC12UP) a Dopliovani hladiny (CVC12BOT)
3) pratok proudu Reflux (CVC12UP)

4) geometrie sitovych pater

Simulace procesu byla provedena v programu Aspen Plus (Obr. 2).

Pary do HCl kolony -

Kondenzatary 14,1
H-202A/B uh Ohf3té péry Hcl
Hlavovy produkt Kondenzator e
125°C f H-211 [—’
/J\ \ ( ) Chladné péry HCl
6t/h -12°C0,91MPa
e —— ] Reflux Chladicf voda —
33,1t/h
o ! Jimadlo S-202

37°C 0,94MPa

e — — ] Kapalina do HCl kolony
36,2t/h

Vstup 2 regenerace EDC e === === = Doplfiovani hladiny
0,97/h 71°C 5,6t/h
Quenchovaci
kolona

C-201

Lehky podil
0,92t/h
Patovy produkt
1,17t/h 146°C

Vstup z krakovaci pece Quenchovaci Topné péra

41,04t/h 460°C 1,0MPa proud

Odparka H2107
Tezky podil do regenerace EDC
0,25t/h

Obr: 1: Podrobné schéma uzlu quenchovaci kolony

RESENI

VYBER KLICOVYCH SLOZEK A OVEREN{ POPISU ROVNOVAHY

Smés nezadoucich vysokovroucich slozek je tvorena nékolika riznymi latkami.
Z analyzy slozeni patového proudu vychézejiciho z kolony, které bylo poskytnuto
zadavatelem, je zfejmé, Ze majoritni slozkou je 1,1,2-trichlorethan (TCE). Tato
latka byla vybrana jako slozka reprezentujici nezadouci vysokovrouci produkty.
Pro ucely simulace v Aspen Plus byl vstupni proud definovan jako smés EDC,

VCM, HCI ethylchloridu a TCE.

Pro simulaci je tfeba spravny popis rovnovah kapalina-para mezi slozkami. Podle

nalezené literatury byl zvolen balik NRTL-RK (Rossanese, G., 2015). Spravnost

14



ZvySeni ucinnosti pater kolony C201, SPOLANA

NRTL koeficientt, kterymi disponuje Aspen Plus (baliky APV100 RK, NIST RK),
byla ovéfena porovnanim s experimentalnimi daty z literarnich zdroji. Aktivitni
koeficienty latek ve smésich, které Aspen Plus v databazi neobsahuje, byly
odhadnuty systémem UNIFAC. Na zaklad€ srovnani s experimentdlnimi daty byl
vybran balik APV100 RK.

MODEL

Nejprve byla provedena simulace pomoci pfistupu rovnovaznych pater
v quenchovaci koloné€. Vypocet konvergoval k fyzikalné smysluplnym vysledktim,
které byly srovnatelné¢ s experimentdlnimi daty. Srovndvano bylo piedevsim
mnozstvi patového produktu a teplota v hlavé kolony. Rovnovazny model ovSem
predpokladé dosazeni rovnovahy na patie, ke kterému ve skutecnosti nedochazi.
Dalsi simulace byly tedy provedeny piistupem rate-based. Geometrie pater byla
popséna na zéklad¢ jejich nakresti poskytnutych zadavatelem (hornich sedm pater

ma4 jinou geometrii nez spodni tfi patra).

Byla provedena reserse s cilem urcit vhodnou metodu vypoctu koeficient transportu
hmoty na patfe. Byl vybran model podle Chan, H. (1984), jelikoz je vhodny pro
popis systémi obsahujicich 1 tézké organické latky vcetné chlorovanych

uhlovodiku.

PARAMETRICKE STUDIE
Byly provedeny tfi parametrické studie, ve kterych byl zkouman vliv procesnich
parametrl na pritok TCE v hlav¢ kolony.

Tab. 1: Parametrické studie

Analyza 1 Analyza 2 Analyza 3
Manipulovana | Vykon odparky Pomér hm.toku proudt Hm. tok refluxu
veli¢ina H2107 (kW) reflux/(reflux+dopliovani) (-) (kg/h)
Rozsah 0-80 0,77 - 0,94 32700 — 34 700
PO??.r ovana Hm. tok TCE v hlavovém proudu
veli¢ina

Daéle byly provedeny zmény geometrie pater (pocet a pramér otvortl). Vzhledem

k uspokojivé odolnosti sitovych pater proti zanaseni byla ménéna jen jejich
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geometrie, nikoli typ patra. Dalsi variaci byla nahrada hornich sedmi pater

o e

za typove spodni patra, a tedy konstruk¢ni zjednoduSeni kolony.

OPTIMALIZACE
Zménou vice parametrii najednou (piiklady kombinaci parametr jsou uvedeny
v Tab. 2) bylo dosazeno zna¢ného zmenseni mnozstvi TCE obsazeného v destilatu,

konkrétné na 23% ptvodni hodnoty pfi pouziti nejvyssSich navrhovanych zmén

(posledni sloupec Tab. 2).
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ZvySeni ucinnosti pater kolony C201, SPOLANA

Tab. 2: Nastaveni procesnich parametrii v ptivodnim a optimalizovaném modelu

Puavodni ,
model Upraveny model
Reflux (kg/h) 33100 | 37100 | 38100 | 38100 | 39100 | 40 100 | 40 100
Dopliovani (kg/h) 5600 1600 | 1600 | 1600 | 1600 | 1600 | 1600
Vykon odparky (kW) 65,56 65,56 | 65,56 | 131,12 | 196,68 | 65,56 | 196,68
Pritok TCE hlavou (kg/h) 344 330 141 201 138 58 79
Pritok proudu HEAVIES 214 | 212 | 1501 | 765 | 1308 | 3950 | 2571
(kg/h)
Maximalni % zahlceni (%) 53 55 55,1 55,6 56,2 55,5 56,4
VYSLEDKY

Vysledky dvou ze tfi provedenych parametrickych studii ve formé grafii jsou

na Obr. 3. Vychozi stav, ve kterém kolona pracuje nyni, je oznacen trojihelnikem.

£ 400 < 400 °
2 g a?
2 [ ]
E 300 § 300 Py ¢®
2 o 2  geeeo?®
3 200 3 200
@ [ m©
= ° <
w 100 ™ 3]
O ° © 100
c 5
20 °2
o o
32000 33000 ”34000 35000 36000 37000 0 20 40 60 80
Prutok refluxu (kg/h) Vykon odparky (kW)
Obr. 3a: Zavislost priitoku TCE hlavou Obr. 3b: Zavislost prutoku TCE hlavou
kolony na prutoku refluxu kolony na vykonu odparky
ZAVER

Testované variace pater nemely na sledované parametry zadny zasadni kladny vliv.
Za zvazeni stoji mozné zjednoduseni kolony nahradou hornich sedmi pater typové
spodnimi. Na zéklad¢ parametrickych studii a simulace provedené
s optimalizovanymi parametry navrhujeme nasledujici zménu procesnich

parametra:

1. SniZeni pritoku Dopliovani paty na minimalni procesné vhodnou hodnotu

2. ZvySeni pritoku Reflux o stejné mnozstvi jako snizeni v bod¢ 1 pro
kompenzaci této zmeény

3. ZvySeni prutoku Reflux o dalsi 2 az 3 t/h

4. ZvySeni vykonu odparky o 60 az 120 kW pro zvySeni koncentrace TCE
v proudu HEAVIES.
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Optimalizace procesu hvozdéni, PLZENSKY PRAZDROJ

UvoD
Projekt se zabyval optimalizaci fizeni hvozdéni tak, aby byly splnény ¢asové kvoty

energie).

Hvozdéni je jednou z casti vyroby sladu, ktery se vyrabi z jeCmennych zrn
dovazenych do sladovny. Vyroba sladu se dé€li do tii fazi a) maceni je¢mennych

zrn, b) kliceni, ¢) suSeni vrstvy naklicenych zrn zvané hvozdéni. Samotné hvozdéni

v

POPIS TECHNOLOGIE

Pti hvozdéni je zeleny slad nastfen na kovové rosty (lisky) a je suSen proudem
horkého vzduchu. Vzduch je nasavan zvenku pfes rekuperator, kde je Castecné
predehfivan zbytkovym teplem odchéazejiciho vlhkého vzduchu. Z rekuperatoru se
vzduch pfesouva k parnim vyménikiim, kde je parou ohifivan na pozadovanou
teplotu, kterd je dana recepturou. Horky vzduch je pak hnan pomoci jednoho az
dvou ventilatort do hvozdu, kde prochazi nastfenou vrstvou zeleného sladu a syti
se vodnimi parami. Vznikly vlhky vzduch pak odchazi ptes rekuperator ven

(Obr. 1).

Priibéh procesu hvozdéni je ovliviiovan riiznymi vstupnimi proménnymi, jako jsou
napf. teplota a vlhkost venkovniho vzduchu nebo vlhkost zeleného sladu. V procesu
se dale nachézi dva kritické parametry, které umoznuji regulovat celé¢ hvozdéni.
Jedna se o recirkula¢ni klapku a pridavny ventilator. Timto zptisobem Ize tidit

délku hvozdéni a spotiebu pary, aby bylo dosazeno pozadované kvality produktu.

Recirkulaéni klapka se nachazi ve hvozdu a umoziuje odvést vzduch prosly
liskou zpét do procesu, misto toho, aby byl rovnou vypustén ven. To se vyuziva
v pokrocilych fazich hvozdéni, kdy vystupujici vzduch neni zcela nasycen vodnimi
parami. ProtoZe je tento proud dostatecné teply, miize byt zaveden za rekuperator,
kde je dohfivan v tepelném vyméniku a hnén zpét do hvozdu. Tim je podle
zkusenosti Plzenského Prazdroje i dle informaci z literatury mozné snizit spotiebu

pary v tepelném vymeéniku a mnozstvi pottebného susiciho vzduchu.
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Optimalizace procesu hvozdéni, PLZENSKY PRAZDROJ

Ve hvozdu se nachézeji dva ventilatory — hlavni a pridavny. Hlavni ventilator je

spustén vzdy, ptidavny se spousti pii zpozdéni procesu.

AR &

Q{i
@

—C"&m('!L’ »

ol %
Ay
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Obr. 1: Nakres hvozdu z Plzefiského pivovaru: 1 — rekuperator, 2 — recirkula¢ni klapka,
3 — tepelny vyménik, 4 — ventilator, 5 — liska, 6 — chladici klapka

RESENI

V ramci feSeni projektu byla zpracovana data méfend Plzefiskym Prazdrojem.

Nasledné byly sestaveny bilan¢ni rovnice pro jednotlivé Casti procesu a byly

vypocteny chybéjici parametry jako napf. G¢innost rekuperatoru, i¢innost parniho

registru a kritickd vlhkost vrstvy sladu.

Vypoctené parametry byly pouZzity pro sestaveni modelu celého procesu hvozdéni.

Jeho vstupnimi parametry jsou teplota a vlhkost venkovniho vzduchu, pritok

susiciho vzduchu (ptfipadné i pouziti pridavného ventilatoru), teplota pod liskou dle
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Optimalizace procesu hvozdéni, PLZENSKY PRAZDROJ

predepsané receptury, otevieni recirkulacni klapky, pocatecni a vysledna
poZadovana vlhkost sladu a hmotnost nastirky. Vystupem modelu je spotieba pary
a doba hvozdéni za zadanych podminek. Model tak umoziuje ovéfit vyhodnost
otevieni recirkula¢ni klapky a spusténi pfidavného ventilatoru. Zaroven lze

otestovat, jak bude hvozdéni probihat pii aktualnich venkovnich podminkach.

Model byl nésledné pouzit k vytvoreni parametrické studie, kdy se zkoumal vliv
recirkulacni klapky a ptidavného ventilatoru na pribéh procesu a spotfebu energie.
Do modelu byly za venkovni teplotu dosazovany hodnoty 0, 5, 10, 15, 20, 25 a
30 °C. Pro kazdou teplotu byl vypocitan prabéh hvozdéni pii péti ruznych
vlhkostech venkovniho vzduchu — 20, 40, 60, 80 a 100 %. Byl spoc¢itan a) pribch
hvozdéni bez recirkulacni klapky a bez ptidavného ventilatoru, b) prabéh pouze
s otevienou klapkou, ¢) prabéh pouze s ptidavnym ventilatorem d) pribéh hvozdéni

s ptidavnym ventilatorem 1 s recirkulac¢ni klapkou.

VYSLEDKY

Z vysledki parametrické studie vyplyva, ze recirkulacni klapka prodluzuje proces
hvozdéni a za danych podminek (pti otevieni klapky daném nyné&jsi recepturou) ani
nenapomahd k uspote energie, jak bylo ptivodn¢ zamysleno. Bylo zkoumano, zda
by recirkula¢ni klapka napomohla k Gspote energie, kdyby byla oteviena pozdéji —
ve chvili, kdy by vlhkost vzduchu nad liskou dosahovala 60 nebo 40 %. Vliv
otevieni recirkulacni klapky na dobu hvozdéni je znazornén v grafech (viz Obr. 2
— vyvoj délky doby hvozdéni zndzornén barevnym gradientem). Je z néj patrné, ze
otevfit klapku pfi nizSich vlhkostech vzduchu nad liskou je vyhodné&jsi nez nyné&jsi
nastaveni (s vysokou vlhkosti), nicméné¢ nejrychlejsi proces je stale, kdyz zlistane

recirkulacni klapka zaviena.

Spusténi pridavného ventilatoru naopak proces urychli minimalné o hodinu.
Spotieba pary i energie se v tomto ptipad¢ zvysi, coz je zplsobeno ohiivanim

vzduchu v parnim registru pied pfidavnym ventilatorem.

V ptipad¢, Ze je spustén pridavny ventilator i se otevird recirkulaéni klapka, je

sice vlivem piidavného ventilatoru proces stale rychlejsi, nez kdyz se klapka

21



Optimalizace procesu hvozdéni, PLZENSKY PRAZDROJ

100

100
20 20
® 80 2 80
B 18 @ 18
£ g £ z
Z 60 3 3 60 3
£ 16 < g 16 £
£ )
c c
> 40 > 40
14 14
20 12 20 12
0 5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25 30
Venkovni teplota / °C Venkovni teplota / °C
(o4 D
100 100 E B
20 20
2 80 ® 80
g 18 g 18
: - 3
& 2 2 B
£ 16 < s 16 <
o F)
- £
5 5
> 40 14 > 40 14
20 12 20 I 12
0 5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25 30
Venkovni teplota / °C Venkovni teplota / °C

Obr. 2: Vliv recirkulaé¢ni klapky na dobu hvozdéni: A — hvozdéni p¥i zaviené klapce; B —
recirkula¢ni klapka se otevira pri 40% vlhkosti vzduchu nad liskou; C — recirkula¢ni
klapka se otevira pri 60% vlhkosti vzduchu nad liskou; D — recirkula¢ni klapka se otevira
pri 80% vlhkosti vzduchu nad liskou.

neotevie a nespusti se ptidavny ventilator, ale dosahuje se vys$sich hodnot spotieby
pary ienergie. VEtSi vliv na navySeni spotfeby ma recirkulacni klapka, ktera
spotiebu zvysuje min. o 6 GJ v zavislosti na vlastnostech venkovniho vzduchu. Vliv

pridavného ventilatoru a recirkula¢ni klapky na spotiebu energie je zndzornén
na Obr. 3.

Pro fizeni spousténi pridavného ventilatoru byly pfipraveny dva diagramy
znazoriyjici pii jakych teplotdch a vlhkostech venkovniho vzduchu je vyhodné
ventilator spustit (viz Obr. 4). Umoznuji pfed zacatkem hvozdéni podle aktudlnich
vlastnosti venkovniho vzduchu urcit, zda je potieba spustit ptidavny ventilator,

nebo jestli se slad vysusi véas i bez piidavného ventilatoru.
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Obr. 3: Vliv piidavného ventilatoru na spoti‘ebu energie: A — hvozdéni bez piidavného
ventilatoru pri zaviené recirkula¢ni klapce; B — hvozdéni s pridavnym ventilatorem bez
recirkula¢ni klapky; C — hvozdéni bez pridavného ventilatoru s otevienou recirkulaéni
klapkou (80 %); D — hvozdéni s pfidavnym ventilatorem i s otevienou recirkula¢ni
klapkou (80 %).
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Obr. 4: Diagramy pro fizeni spousténi pridavného ventilatoru
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Uvop

V papirné Mondi Stéti a.s. se zpracovavéa dievéna buni¢ina pro vyrobu bé&leného
pytlového papiru. Buni¢ina obsahuje dvé hlavni sloZky: celul6zova vlakna a lignin,
ktery vyrazné snizuje jas buniciny a pro vyrobu bilého papiru je nezddouci latkou.
Pti béleni buni¢iny v papirenském primyslu je hlavnim cilem snizit podil ligninu

v buni¢iné (tzv. delignifikace) a naopak zachovat co nejvyssi podil celulozy.

Bélici soustavu tvoii pét reaktort a to kyslikovy (O-reaktor), chelatacni, kyslikovo-

peroxidovy, chlordioxidovy (D-reaktor) a peroxidovy.

Projekt se zabyva dvéma reaktory z bélici sekvence, a to O-reaktorem a D-
reaktorem. Cilem bylo provést analyzu procesnich parametri pro oba zkoumané
reaktory a zjistit jejich vliv na zanaSky aktivnich latek. Oc¢ekavanym vystupem jsou
korelaéni rovnice pro zana§ku Oz a NaOH pro O-reaktor a pro zanaSku ClO: pro
D-reaktor, které by bylo mozné pouzit v fidicim systému davkovani. Dal§im cilem

bylo provést ekonomickou analyzu zahrnujici vliv korelaci na spotfeby aktivnich

latek.
Seznam dale pouZivanych symbolii
K zbytkové mnozstvi ligninu v bunic¢iné
ADT Air dried tonne (susena tuna buniciny)
7z zanaska

D-REAKTOR

Prvnim ukolem bylo vybrat vhodna data pro popis chovani reaktoru. Pivodni
soubor obsahoval hodnoty veSkerych métenych veli¢in v procesu za analyzované
obdobi. Pii vybéru veliCin, které by mohly mit vliv na zanaSku chloru, jsme se
inspirovali dosavadni fidici rovnici a vybrali ty veli¢iny, které figurovaly
ve zminéné fidici rovnici, ke kterym jsme pfidali pH pted reaktorem a ko (k pred
vstupem do D-reaktoru). Taktéz jsme zavedli veli¢inu rozdil bélosti, AB,
definovanou jako rozdil vystupni a vstupni bélosti. Vybrana data byla filtrovana
o dny s pfili§ nizkou produkci (odstavky, technické zdvady). VySe zminénymi

kroky jsme ziskali soubor cca 10,5 tisice dat.
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Linearni trendy byly hledany jako zavislost zanaSky chloru (zé&visle proménna)
na jednom z parametra (nezavisle proménna), pii¢emz ostatni parametry jsme se
snazili udrZet co nejvice konstantni. ProtoZze v systému nebyly nalezeny
jednoznaéné trendy, bylo tedy navrzeno pouzit piistup multilinedrni regrese.
Vytvoftili jsme kombinace dvou, tfi a Ctyf parametrovych linedrnich regresi,
pficemz jednim z parametri byl vzdy rozdil bélosti jako klicovy parametr.
Parametry, které jsme rtizn¢ kombinovali byly kp, pH, konzistence (hm. zlomek
buni¢iny ve smési), teplota, produkce. Zavisle proménnou byla spotieba chloru.
Po zevrubné analyze jednotlivych zavislosti parametrii na davkovani ClO, bylo
zjisténo, Ze nejvyznamnéji do korelace zasahuji pH, vstupni kp do reaktoru a rozdil
belosti AB pied a po vystupu z reaktoru. Chovani systému pak nejlépe popisuje

rovnice (1).

Ze = —0,006 - ePH 4+ 1,196 - kp + 0,719 - AB + 5,552 (1)

Tab. 1: Znazornéni sily parametra —
zanaska chloru zavisi nejvice na rozdilu bélosti. kp,a pH ma mensi vliv

Néazev parametru e KD AB

Piispévek parametru (kg CI/ADT) 0,5-1,5 5-10 7-15

pH

O-REAKTOR

Pti kyslikové delignifikaci se sleduje zbytkovy lignin v buni¢iné. Toto mnozstvi se
vyjadiuje pomoci ¢isla k. Béhem procesu se k bézné snizi ptiblizné o 45-60 %
v zavislosti na podminkéch zpracovani. Hlavnim cilem prace na tomto stupni bylo
optimalizovat fizeni ddvkovani hydroxidu sodného a kysliku tak, aby byla fluktuace

vystupnich hodnot co nejmensi a proces co nejvice ekonomicky vyhodny.

Nejprve bylo nutno vyfiltrovat velké mnozstvi dat s nizkou produkci (odstavky,
zavady). Nasledné byly jako zkoumané parametry O-reaktoru vybrany zanaska

kysliku, rozdil x (Ax), produkce a chemicka spotieba kysliku (CHSK).
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Podobné¢ jako v ptipad¢ D-reaktoru byla pro popis systému pouzita multilinearni
regrese, kdy byly tvofeny rizné kombinace vSech proménnych a sledovano, jak
dobfte popisuji zkoumany systém (Tab. 2).

Tab. 2: Linearni regrese pro zanasku NaOH

parametr Ak KA cg:(. d(?lzll d(?lzlz CHSK | Produkce Koll; st. Kﬁff'
1| 1,34 | - - 1059 | 0,174 | 0015 | -0,003 | -697 | 0,75
2.0 132 | - - 10593 | 0,183 - - 7,89 | 0,74
3.0 182 | - - - - 0,020 | -0,001 | -641 | 0,56

gl aluse | -] - | - i i 0,001 | -487 | 055

E 5.0 1,82 | - - - - 0,020 - -6,83 | 0,56
6. 183 | - - - - - - 538 | 0,55
7.0 161 024 - - - - - 8,19 | 0,59
8.1 146 |011] 017 | - - - - 6,47 | 0,69

Piispévek

?lfgr;‘:gg‘ 17-30 6-11 2-4 13 | 02-0-4 § -

/ADT)

R1, R2 — reaktory, x4 — Kappa pred R1

Ackoliv CHSK ma nezanedbatelny vliv, bylo rozhodnuto tento parametr nevyuzit,
jelikoz se méfi jenom jednou za den v laboratoii a nejedna se tedy o spolehlivy
parametr. Na prvni pohled je velmi dulezité davkovani kysliku. Konstanta u téchto
parametrii znaci, ze ¢im vice se davkuje O, tim vice by mélo byt ddvkovano NaOH,
coz jde proti fyzikalni pfedstavé o tomto procesu. Avsak i toto zjiSténi je v souladu
s ptvodni rovnici, ktera je dosud v podniku pouzivana. Nejlépe systém popisovala

rovnice zavisla na zanasce kysliku, vstupnim ka a Ak, rovnice (2).
Zynaon =017 -Zp, +0,11-x4 + 1,47 - Ax — 6,47 (2)

Na rozdil od NaOH se u davkovani kysliku nepodatilo najit jasnéjsi zavislost. Je
patrné, ze davkovani NaOH je pfimo imérné davkovani kysliku a je tedy vhodné
ob¢ chemikalie davkovat v minimalnim mnozstvi, aby doslo k co nejvétsi uspoie
vzhledem k obéma chemikaliim. Na obrazku 1 je vidét, Ze do urcité hodnoty Ak
roste se zvysujici se zanaskou kysliku (rostouci ¢ervena ¢ara). Za urcitou hodnotou

se uz ale Ax nezvétSuje, a to ani za cenu stale zvysujici se zanasky kysliku (svisla
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cervena cara). Je tedy mozné, Ze urcity podil Oz se neucastni reakce a

pravdépodobné zlistava nerozpustén v podobé bublin uvniti reaktoru.
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Obr. 1: Maximalni zanaska kysliku

Na zaklad¢ téchto poznatki byla zformulovana rovnice (3). Tato mySlenka byla
piijata k vyzkouSeni v provozu. Pfi niz§im davkovani kysliku se dafi dosahovat

dostateénych delignifika¢nich u¢inkd, coz potvrzuje, Ze mensi spotieba Oz je

mozna.
Zo, = 1,7312 - Ax — 11,988 3)
EKONOMICKA ANALYZA

Pokud se v procesu provadi zména, je vhodné ji podrobit ekonomické analyze, aby

bylo zajisténo, Ze se jedna o pozitivni zménu.

Pro O-reaktor byla nejprve analyzovdna zanaSka O,. Rovnice (3) urcuje jeho
minimalni zanasku, avsak je potieba nastavit rezervu. Ta byla navrzena jako 5 kg
02/ADT/h, kdy stale dochdzi k Setfeni, ale rezerva v davkovani je dostatecna.
Z hlediska davkovani kysliku Ize tedy usettit 9,5 % finan¢nich prostiedkd. Podle
rovnice (2) bylo napocitano potiebné mnozstvi zanasky NaOH. Za analyzované
obdobi bylo pivodné nadavkovano 134 847 kg NaOH/ADT. Zanaska NaOH byla
spoctenana 131 140 kg NaOH/ADT, coz odpovida usetfeni 2,75 % nadédvkovaného

28



Optimalizace bélicich reaktori, MONDI STETI

NaOH. Histogram Ax odpovida normélnimu rozdé¢leni a Ize tedy fict, Ze s 95 %
spolehlivosti lezi relevantni data v intervalu £ o (smérodatnd odchylka).
Za analyzované obdobi lze uspotit 2,07 % plivodn¢ nadavkovaného mnozstvi se

spolehlivosti 95 % s potencidlem usettit az 2,75 %.

Stejnym zplisobem byla provedena analyza pro D-reaktor. Podle rovnice (1) bylo
napocitano potiebné mnozstvi zanasky Cl. Za analyzované obdobi bylo ptivodné
nadavkovano 2377 501 kg CIO2/ADT. Zanaska ClO, byla spoctena
na 2 303 621 kg ClO2/ADT, coz odpovida uspote 3,1 % nadavkovaného ClO,.
stejn¢ jako v ptipad¢ O-reaktoru se jednd o normalni rozdéleni. Za analyzované
obdobi 1ze uspofit 1,46 % plvodné nadavkovaného mnozstvi se spolehlivosti 95 %

s potencialem usetfit az 6,2 %.

ZAVER

Byla provedena zevrubna analyza historickych procesnich parametrii pro D-reaktor
a O-reaktor. Béhem analyzy byla zkoumana zévislost sledovanych vystupnich
parametri (Ak pro O-reaktor a AB pro D-reaktor) na riznych kombinacich

vstupnich parametri, které byly k dispozici v procesnich datech.

Na zakladé datové analyzy byly navrzeny nové empirické korelacni rovnice, které
reflektuji chovani systému po nékolika upravach, které v procesu nastaly (zlepSeni
penivosti, vycisténi reaktoru). Tyto rovnice dobie popisuji chovani daného systému
v zavislosti na dulezitych parametrech a oproti korela¢nim rovnicim pouZzivanym
v minulosti pfinadseji zlepSeni spotieby pouzivanych chemikalii v procesu. Lze
konstatovat, Ze pouzitim navrZzenych rovnic lze uSetfit ¢ast finan¢nich prostredka,
které jsou do procesu vkladany. Celkové je mozné na obou analyzovanych

reaktorech v praméru usettit 457 900 K¢ mésicné.
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Uvop

Spolecnost Lovochemie, a.s. se sidlem v Lovosicich je podnik s dlouholetou tradici,
ktery je v sou¢asnosti nejvétsim vyrobcem hnojiv v Ceské republice. V soucasné
dobé je hlavnim zamétenim firmy vyroba a prodej dusikatych a viceslozkovych
hnojiv v pevné i kapalné formé. Jednou z fazi vyroby ledku vapenatého je ochlazeni
taveniny suchym vzduchem a jeji pfesunuti na granulacni proces. Tento vzduch se

v soucasné dob¢ vyrabi pomoci kompresorového ¢pavkového chlazeni.

Ukolem naseho projektu byl navrh absorpéniho chlazeni vzduchu piti vyrobé ledku
vapenatého a tento cil mél byt splnén pridanim tohoto chlazeni jako dodate¢ného
predstupné v soucasném strojnim chlazeni. Mezi o¢ekavané vyhody absorpéniho
chlazeni patii vyuZziti odpadniho tepla a soucasné snizeni spotifeby elektrické

energie.

RESENI

Systém chlazeni se rozd€luje na nizkotlakou a vysokotlakou ¢ast. Obéh je naplnén
chladivem, které v pritb¢hu méni své skupenstvi a tim zprostfedkovava chlazeni, a
sorpcni latkou. Pii plnéni naseho ukolu jsme uvazovali dva systémy chlazeni:
amoniak-voda a voda-bromid lithny. Celkové systém obsahuje 4 hlavni
jednotkové operace — vypuzovak, kondenzator, vyparnik a absorbér. Kazda z téchto
jednotkovych operaci byla spoctena pro oba systémy. Nasledn¢ byla provedena
ekonomickéd analyza obou systémti s ohledem k soucasnému chlazeni. Z té
vyplynula zatéz systémi na spotiebu chladici vody v kondenzatoru a absorbéru, a

proto byl k feSeni pfidan jesté navrhovy vypocet chladicich vézi.

VYSLEDKY

V réamci této prace jsme nejprve sestrojili v programu Aspen Plus model
absorp¢niho chlazeni se syst¢émem amoniak-voda, ktery je zobrazen na obrazku 1.
Na zaklad€¢ zadaného mnozstvi zdroje tepla, které ma Lovochemie k dispozici
ve form¢ horkého kondenzatu a expandované pary, byl vypocten chladici vykon,
kterého jsme schopni s timto zdrojem tepla dosdhnout ve vyparniku na chlazeni

vzduchu.
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Vysledky absorpcniho chlazeni se systémem amoniak-voda jsou zobrazené
v tabulce 1. Porovnanim s poZadovanym mnoZstvim tepla jsme zjistili, Ze nejsme
schopni pomoci absorpéniho chlazeni amoniak-voda wuchladit vzduch
na pozadované 4 °C celorocné (vychéazeli jsme z meteorologickych dat z roku

2017).
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Obr. 1: Model absorpé¢niho chlazeni se systémem amoniak-voda

Tab. 1: Kli¢ové hodnoty pro systém amoniak-voda

Chladici vykon 465 kW
Ptikon do varaku 675 kW
Chlazeni kondenzatoru a absorbéru 1145 kW
Vykon ¢erpadla 4,2 kW

V programu Matlab byl navrzen model absorp¢niho chlazeni se syst¢émem voda-
LiBr. Model funguje na zdklad¢ rovnovahy, kterd je zobrazena na obrazku 2.
Model na zaklad¢ zadaného mnozstvi tepla vypocetl chladici vykon, kterého jsme
schopni s timto systémem dosahnout. Vysledky absorp¢niho chlazeni se systémem

voda-LiBr jsou zobrazeny v tabulce 2.
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Obr. 2: Rovnovaha voda-LiBr

Tab. 2: Klicové hodnoty pro systém voda-LiBr

Chladici vykon 788 kW
Ptikon do varaku 820 kW
Chlazeni kondenzatoru a absorbéru 1691 kW
Vykon ¢erpadla 1 kW

Cilem absorp¢niho chlazeni je snizit provozni néklady na spotiebu elektrické
energie. Za timto cilem byla vypracovana ekonomicka analyza soucasného systému
chlazeni, kterd se porovnala s ekonomickou analyzou absorp¢niho chlazeni se
systémem amoniak-voda a voda-LiBr.

Tab. 3: Porovnani provoznich niklada jednotlivych systémi.

Absorp¢ni chlazeni Kompresorové
chlazeni
amoniak-voda voda-LiBr
Cetla za kg chladiciho média 0.66 129 0,54
[K¢]
Cena za MJ vyprodukovaného
chladu [K¢] 0,61 0,53 0,43

Provozni naklady vztaZené na kg chladiciho média a na MJ odebiraného tepla jsou
zobrazené v tabulce 3. Z vysledki dal$i ekonomické analyzy vyplyva, Ze jsme sice

doséahli snizeni nakladi na elektrickou energii, ale na ukor vysokych néakladi
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na chladici vodu, coz vede k tomu, Ze celkové provozni naklady jsou vyssi pfi
absorpnim chlazeni nez pifi soucasném kompresorovém chlazeni. S ohledem
na vysoké naklady za chladici vodu, jsme nad rdmec zadéni projektu navrhli

zavedeni chladicich vézi, coz by mohlo vyrazné ptispét ke snizeni téchto nakladu.

Chladici véz byla navrzena v programu Matlab. Uvazovala se mokra chladici véz
s nucenym tahem. Nasledné byla pro zjisténi uspory nakladt na chladici vodu
pomoci chladici véze vypracovana ekonomickd analyza. Uvazujeme piitom
pfifazeni véze k absorpénimu chlazenim se systémem voda-LiBr. Porovnani nami
navrzené varianty systému absorpéniho chlazeni a soucasného chlazeni je

zobrazeno v tabulce 4.

Tab. 4: Porovnani provoznich nakladi

Systém voda-LiBr

Soucasné chlazeni ;o ww
+ chladici véze

Maximéalni vykon neomezeny 657 kW (+ strojni dochlazeni)

Cena za MJ chladu 0,43 K¢ 0,20 K¢

Ro¢ni naklady 4 mil. K¢ 1,8 mil. K¢
ZAVER

Cilem nasi prace byl navrh absorpéniho chlazeni vzduchu. V prvnim kroku se
navrhlo absorp¢ni chlazeni se systémem amoniak-voda. Na zaklad¢ zdroje tepla
jsme zjistili, Ze nejsme schopni vytvorit pozadovany chladici vykon pro uchlazeni
vzduchu v pribéhu horkych dnli. Vzhledem k obtizné regulaci by nebyl tento

systém chlazeni vhodny pro dané pouziti.

Dale jsme se zamé&fili na navrh absorpéniho chlazeni se syst¢émem voda-LiBr. Bylo
zjisténo, ze tento systém dokaze z dostupného zdroje tepla generovat vétsi chladici
vykon nez predchozi systém, nicméné tento systém opet neni postacujici
na chlazeni vzduchu béhem celého roku. Avsak podle analyzy pocasi je mozné
vyuzivat absorp¢ni chlazeni se systémem voda-LiBr az 95 % dni, kdy je potieba

chladit.
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Jako dalsi cast projektu byla vypracovana ekonomicka analyza na zhodnoceni
provoznich nakladd, které se porovnaly se soucasnym kompresorovym
chlazenim. Z této analyzy vyplynulo, Ze celkové provozni niklady na absorpéni
chlazeni jsou vys$i nez na soucasné strojni vlivem vysokych nékladii na chladici
vodu. Tento problém byl feSen navrhem chladici véze. Naslednou ekonomickou
analyzou se ukézalo, ze provozni néklady by zapojenim chladici véze znacné klesly.
Provoz navrzené chladici véze by vSak byl mozny, pokud by teplota vlhkého
teploméru okolniho vzduchu nepfesdhla 18 °C. Nami navrzeny systém chlazeni
vzduchu by tedy sestaval z absorp¢ni jednotky voda-LiBr se zatazenou chladici
vézi, kterd by byla pii vyssich teplotdch okolniho vzduchu (cca 17 % provoznich

dni) nahrazena stdvajicim kompresorovym chlazenim.

Z ekonomické analyzy vyplyva, Ze takto provozovany systém by rocné usSetfil
2,18 milionu K¢ na provoznich nakladech a soucasné by snizil spotiebu elektrické
energie rocn¢ o 188 MWh. Jelikoz uvazujeme provozni naklady absorp¢niho

chlazeni i vézi pro maximalni vykony, lze ptedpokladat, ze celkova tspora by pfi

bézném provozu byla jesté vyssi.
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INTRODUCTION

The synthesis of ammonia and nitric acid produces a highly concentrated
ammonium nitrate solution (ANS). The solid form of ammonium nitrate (AN) is
mostly used in agriculture as a high-nitrogen fertilizer. Other major applications
of AN are in mining, quarrying, and civil construction as a component of explosive
mixtures. The CASALE Ammonium Nitrate technology is designed to utilize
the reaction heat from the ammonia and nitric acid synthesis, to produce a highly

concentrated ammonium nitrate solution with a final concentration of up to 94 %.

PROCESS DESCRIPTION
The ammonium nitrate unit produces 2000 metric tons of AN (100% w/w) per day.

Based on the description of the whole process from the assignment, we created

a process flow diagram (PFD) of the ANS technology (Fig. 1).

P-246AB

] -
12

A

P-235AB

Fig. 1: Process flow diagram of ANS technology

The reaction is carried out in the Pipe reactor R-221 settled on the Separator C-223.
The first separation of the reaction mixture occurs in the Separator C-223, where
the liquid product is separated from process steam. The concentrated AN solution

flows down through a down comer to the AN solution tank D-231 (stream 13),
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while the process steam leaves the Separator C-223 after demisting by stream 3.
The droplets of ANS entrained by process steam are further separated in the Venturi
scrubber J-242 and the Cyclonic column C-243. Between J-242 and C-243, there is
a recycle of scrubbing solution (streams 10 and 11). The purified process steam
leaves the Cyclonic column C-243 by process stream 7 and separated ANS (stream

12) is fed to the tank D-231.

MAIN OBJECTIVES OF THE PROJECT
The goal of the project was to define, simulate and characterise the process of ANS
production with the focus on the process steam purification section and its

optimization. The main objectives were:

. To simulate the ANS process and calculate the mass balance of all
streams;

. To characterise the technology without demister in Separators C-223
and C-243;

. To optimize the size of the Separator C-223 and the Cyclonic column

C-243 to keep economical ANS losses in outlet vapour steam;
. To assess the role of the Venturi scrubber J-242.

Based on a description of the technology, we simulated the technology and
the separation section using mass balance, enthalpy balance and estimation
of particle size distribution (PSD) in each equipment. Due to no available data
on the mass of the ANS droplets entrained by process steam in the Separator C-223,
all the calculations were carried for four particular cases covering the realistic (5%)

and the worse variant (10%):

1. Separator C-223 including demister assuming 5% (mass) of liquid is
entrained by steam;

2. Separator C-223 including demister assuming 10% (mass) of liquid is
entrained by steam;

3. Separator C-223 without demister assuming 5% (mass) of liquid is

entrained by steam;
4. Separator C-223 without demister assuming 10% (mass) of liquid is
entrained by steam.
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SEPARATOR C-223

Based on the separator geometry and the volumetric gas flow rate, the maximum
size of entrained droplets (191um) was calculated assuming the separator as
a settler. The log-normal droplet size distribution in the separator was assumed to
estimate the PSD leaving the separator in stream 3. The resulting PSD (Fig. 2) for
all particular cases specified above is considered as input data necessary to calculate

the outlet from the Venturi scrubber J-242.

8
——5% particle entrainment
61 ——10% particle entrainment
X o :
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"
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Fig. 2: PSD in stream 3 leaving the Separator C-223 for four considered cases

VENTURI SCRUBBER J-242

The Venturi scrubber forms a fine mist of process condensate to entrap the droplets
escaping the Separator C-223. The PSD at the outlet of the Venturi scrubber was
obtained by combining the two particle size distributions: (i) the PSD of droplets
penetrating from stream 3 (outlet of the Separator C-223) into the scrubbing
solution based on the factional efficiency curve; and (ii) the PSD generated by

mixing the gas stream (3) and liquid stream (11) in the Venturi scrubber.

Without a significant change in the final PSD for all four C-223 outlet cases
(Fig. 3), it can be noted that the Venturi scrubber has sufficient separation
efficiency (100% for particles larger than 6um) and is able to separate particles
independently on their quantity. In other words, the demister in the Separator C-223
has minimal effect on the overall particle size distribution leaving the Venturi

scrubber.
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Fig. 3. PSD in stream 4 leaving the Venturi scrubber for four considered cases.

CYCLONIC COLUMN C-243

The output streams from the Cyclonic column C-243 were obtained on the basis
of calculations of the cut-off size of the cyclone, the fractional efficiency curve
using the Lapple model, demister efficiency and known particle size distribution.
The equipment C-243 was designed without the requirement of a demister for all

considered separator outlet cases specified above.

CONCLUSION

The objectives of the project were to investigate the ANS technology focusing
on droplet separation of ANS from process steam. We calculated the mass balance
of the whole process for four cases mentioned above. The comparison of all cases
is shown in Table 1. Without using a demister in the Separator C-223, the losses
of ANS in outlet vapour stream 7 remain almost the same. However, the outlet

concentration of ANS leaving the technology decreases.

Tab. 1: Comparison of four cases occurring in the Separator C-223

Case Loss of AN (kg/h) ’l’;lefrZ‘:l‘lfel'gz‘vt/‘g‘)‘
1 — demister, 5% entrained 3.5 95.2%
2 — demister, 10% entrained 3.16 95.2 %
3 — no demister, 5% entrained 4.16 91.3 %
4 — no demister, 10% entrained 4 86.1 %
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According to the information provided by the Casale Project, the concentration
of 86% can be accepted for some industrial applications. We determined that with
5% and 10% of entrained liquid, the outlet concentration would be 91% and 86%
(w/w) respectively. The advantages of options without a demister are lower
investment costs of the Separator C-223 and less frequent downtime due to

separator maintenance.

The optimisation of the Separator C-223 confirms the optimal diameter

of the original separator; however, its height can be lowered by 2.9m.

The size of the Cyclonic column C-243 with the defined separation efficiency has
negligible impact on losses of ammonium nitrate in the outlet vapour stream. These
losses are caused by the passage of droplets with a diameter lower than 4um that
cannot be caught by the installed filters. Based on our calculation, we can confirm
that the cyclonic column is well designed and the use of filters in the Cyclonic

column C-243 is necessary for sufficient separation efficiency.

The Venturi scrubber plays a key role in separation. For all variants of calculation,
the overall particle size distributions in the outlet stream from the Venturi scrubber

are almost identical.
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INTRODUCTION

The main goal of this work was to simulate the industrial production of ammonia,
reaching the product purity of 99.99mol%. For this purpose, the software ProMax,
provided by the Bryan Research & Engineering company, was used. The economic

analysis of the process is also discussed in this work.

Ammonia production is one of the largest and most demanded production processes
in the world. Ammonia is used to produce fertilizers as well as for the synthesis
of further chemicals [1]. The synthesis of ammonia from nitrogen and hydrogen
was suggested by Fritz Haber and Carl Bosch. The Haber Bosch process is operated
at high pressures of 100 — 250bar and high temperatures of 400 to 500°C.
In addition, a catalyst is used. Among other things, o-iron is used the most

frequently due to its stability and relatively low price [1, 2].

As opposed to the real process of ammonia production, where the production
of the precursor gases is part of the entire process [2], the inlet gas in our work
already contains reactants in almost stoichiometric ratio along with argon and

methane (further noted as inerts) and water.

Regarding the theory, the process was divided into three parts: compression,
synthesis, and separation in order to achieve the goal of this work and to make

modeling more sufficient.

COMPRESSION

The inlet gas pressure (which in our case was 25bar) is insufficient for the Haber-
Bosch process. For this reason, compression was carried out. During
the compression the temperature increases. Thus, the maximum outlet temperature
of the compressor was set at 160°C due to material restrictions. Then, the number
of compressors used was estimated and cooling was incorporated between them.
The cooling led to water condensation, so water removal was necessary.
The process was simulated for the pressure of 100, 150, 200, and 250bar.
The models differed in the number of compressors needed, as well as investment

and operation costs, which will be discussed later in the text.
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SYNTHESIS

The reaction used in the Haber-Bosch process is exothermic, and thus
the temperature of the reactor contents increases. The cooling of the reactor was
performed by using “cold shots”, which means that only part of the inlet is heated
before the reaction, while the cold splits are used to cool down the mixture [2, 3].
For this work, the reactor is modeled as a tube with the same diameter over all
the beds. The maximal temperature in the reactor was set at 490 °C, otherwise

the a-iron catalyst might be damaged [1, 2].

SEPARATION

The conversion of the single-pass process is usually between 20 and 30%.
Therefore, the reactants remaining after the ammonia separation are recycled. Since
this recycling would lead to an accumulation of the inerts, a part of the recycle is
removed as the purge stream [2, 4]. The separation of the product is carried out by
cooling the reactor outlet to liquefy ammonia. The produced ammonia is

in a vaporous state.

As was stated before, the simulations were created for the pressure values of 100,
150, 200, and 250bar. Figure 1 represents the scheme for the pressure of 200bar.
The product stream was decompressed using expansion valves to release
the dissolved gases into two waste streams. One of the waste streams contained
a significant amount of ammonia, which was absorbed using absorption columns

into the water to create a by-product of ammonia solution.

ECONOMIC ANALYSIS

Here, models created for the pressure values of 100, 150, 200, and 250bar were
compared. The main differences of the simulations were the number of compressors
needed, the reactor size, and the purge gas fraction to be removed from the system.
The investment and operating costs of the processes were compared to select

the most economically viable solution.
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The operating cost of the process at 200bar (see Tab. 1) is partially compensated
by higher steam production (Tab. 2), therefore operating the process at 150 and
200bar costs roughly the same. The amount of the produced ammonia stays
approximately the same, while the amount of the ammonia solution and steam

increases with higher pressure.

Tab. 1: Representation of the investment and operating cost and their comparison.

Process Investment (USD) Operating cost (USD/year)
100 bar 8,428,762 7,945,041

150 bar 9,858,487 10,044,610

200 bar 10,572,599 10,329,721

250 bar 12,071,112 11,468,910

Tab. 2: Representation of the products obtained in the process.

Process Ammonia 99.99 (t/d) Ammonia solution (t/d) Steam (t/d)
100 bar 1,251 95 342 (4bar)
150 bar 1,257 115 281 (12bar)
200 bar 1,259 123 571 (16bar)
250 bar 1,254 144 681 (16bar)

The total amount of the recycle stream, the amount of heat that is removed from
the ammonia separator, and the amount of water removed by adsorption are shown
in Table 3. It can be also seen that the amount of recycle is smaller for higher
pressure. As a result of insufficient heat incorporation in the processes at 100 and
150bar, further cooling of the separator is necessary. Lastly, with the increase
in pressure, the amount of water to be removed decreases. None of these factors are
included in the economic balance; this considered, the processes at 100 and 150bar
were deemed undesirable.

Tab. 3: Representation of the amount of waste, water, heat, and recycle.

Process Waste Recycle Separator heat Adsorption water
(t/d) (t/d) (kW) (t/d)

100 bar 117 12,305 2,576 4.2

150 bar 109 7,703 686 3.0

200 bar 105 5,765 0 2.4

250 bar 105 4,906 0 2.1
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The equipment was sized using ProMax capabilities. The price of the equipment

was calculated using correlation formulas from literature.

CONCLUSION

The simulation was calculated for working pressures of 100, 150, 200, and 250bar.
The 100bar simulation is the cheapest in investment as well as operation, followed
by 150 and 200bar simulations, which are comparable. The simulation for 250bar
is notably more expensive. The integration of the heat in 100 and 150bar
simulations is not sufficient and further cooling of the ammonia separator is
necessary. The amount of the recycle rises considerably with the decreasing
pressure, which means that piping would be more expensive in these cases.
The amount of water that must be removed by adsorption is rising with decreasing
pressure. After comparing the results, the pressure of 200bar was deemed optimal.
In this case, 1259tonnes of 99.99mol% ammonia per day, 123tonnes of 20w%
ammonia solution are produced. 105tonnes of material are wasted per day. The total
investment is 10,600,000 USD and the operating cost was evaluated to be
10,300,000 USD/year.
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