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Sammanfattning

En av var tids storsta miljomassiga utmaningar beror utslapp av vaxthusgasen koldioxid. En forhojd
halt av koldioxid i atmosfaren leder till att jordens medeltemperatur 6kar och detta ger i sin tur
forodande konsekvenser sa som torka, stormar och dversvamningar. Avskiljning och lagring av
koldioxid ar darfér en nédvandig teknik att utveckla, speciellt for fossila branslen men aven for
biomassa. Med koldioxidinfangning fran fossila branslen kan nettoutslappen som bast bli noll men
det gar inte att avlagsna koldioxid fran atmosfaren, detta mojliggors istallet genom férbranning av
biomassa i kombination med lagring. For att skapa sa kallade negativa emissioner och ddrmed sédnka
halten koldioxid i atmosfaren kravs inforandet av nya tekniker. Det finns nagra konventionella
tekniker for avskiljning och lagring av koldioxid. Denna rapport syftar till att belysa en ny
processteknik, vatoxidation med syre, som &r avsedd att implementeras i pappers- och massabruk
och majliggéra avskiljning och lagring av den koldioxid som bildas da svartlut oxideras. Processen
avses kunna ersatta indunstare och sodapanna och da dessa stora processenheter ersatts mojliggors
en ekonomisk vinning samt en betydande minskning av koldioxidutslapp. En reaktormodellering
ingick i arbetet och visade att genom att ersitta luft med syre kan en nagot hogre temperatur
anvandas i reaktorn. Vidare fas en hogre omsattningsgrad med syre, dels pa grund av den hogre
temperaturen men aven till féljd av att syrekoncentrationen dkar i reaktorn. Processoptimeringen
visar att processen ar sjalvforsdrjande och dven att processanga kan anvandas for export. Resultaten
visar pa en kostnadsminskning pa ungefar 400 miljoner SEK for en process med en kapacitet pa
35,725 kg/s jamfort med att installera en ny sodapanna med tillhérande avskiljningsteknik samt att
processen kan avskilja 0,27 miljoner ton koldioxid/ar. Avskiljningsgraden for separationerna i
processen med avseende pa koldioxid uppgick till 88,6 mol % och omsattningsgraden med avseende
pa organiskt material i svartluten uppgick till dver 98 %.
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Abstract

One of the greatest challenges of our time in an environmental point of view is greenhouse gas
emissions and specially carbon dioxide emissions. Higher levels of greenhouse gas in the atmosphere
leads to a raise of the average temperature on earth, which results in disasters such as drought,
storms and flooding. Carbon capture and storage is therefore a necessary technology to develop,
especially for fossil fuels but also for biomass. With carbon capture and storage from fossil fuels the
emissions can at the very best be reduced to zero but it is not possible to remove carbon dioxide
from the atmosphere, this is made possible by using biomass combined with storage. In order to
achieve so called negative emission levels, which results in lower greenhouse gas levels in the
atmosphere, it is necessary to implement new technologies. There are currently a few proposed
technologies for carbon capture and storage and this report aims to study a new process technique,
wet oxidation with oxygen, which is intended to be implemented in the pulp- and paper industry to
make carbon capture and storage possible for the carbon dioxide produced by oxidation of black
liquor. The process is intended to replace the recovery boiler and the evaporator and since two
major process units are replaced this can enable economic savings and significant emission
reductions. A modelling of a reactor was included in the project and it shows that by replacing air
with oxygen a higher temperature can be achieved in the reactor. Furthermore, the degree of
conversion is higher when using oxygen, partly because of the higher temperature but also because
of a higher concentration of oxygen in the reactor. The process optimization shows that the process
is self-sufficient and that excess process steam can be exported. The results show that about 400
million SEK can be saved using a process with a capacity of 35.275 kg/s compared with investing in a
new recovery boiler with carbon capture and storage, and that the designed process can capture
about 0.27 million tons’ carbon dioxide/year. The degree of separation for the process with respect
to carbon dioxide was 88.6 mole % and the conversion with respect to the organic fraction in the
black liqguor was over 98 %.
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a Materialkonstant

A Area [ft?]

b Materialkonstant

C Koncentration [kg m™3]

Cc Kostnadskonstant

CCS Carbon Capture and Storage

Ce Enhetskostnad [£]

Ck Baskostnad [USD]

Cp Varmekapacitet [kJ kg K]

Ct Kapitalkostnad [USD]

d diameter [m]

D Diffsussionskonstant [m? s]

Ea Aktiveringsenergi [J mol™t K]

F Fléde [kg s

Fk Kostnadsfaktorer [USD]

G Konstant for berakning av SV:s kinematiska
H Henry’s konstant [m3 Pa kg™']

Ho Henry’s konstant vid 298K

AHR Reaktionsentalpi [kJ kg

AHyap Férangningsentalpi [k) kg™]

I Kostnadsindex [-]

IPCC Intergovernmental Panel on Climate Change
k Hastighetskonstant [(kg m3)©-38s]

ko Arrhenius konstant [(kg m3)0-38¢1]

K Fraktion av ett amne i gasfas/vatskefas
M Molmassa [kg kmol?]

MF Massfraktion

n Index for enheten

Nox Kvaveoxider

P Totaltryck/Partialtryck [Pa]

r Reaktionshastighet [kg m= s7]

R Allmanna gaskonstanten [J mol? K]

S Karakteristisk dimensioneringsparameter
T Temperatur [K]

v hastighet [m s7]

Vv

Volym [m3]
WAO Wet Air Oxidation
WO0O Wet Oxygen Oxidation
X omsattningsgrad [-]
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Grekiska symboler

EOE XQ

Dimensionslosa tal
Pe

Indexnotering
BL

reak
tot
vap
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Konstant for svartlutens kinematiska viskositet

Relativ flyktighet [-]
Boltzmanns konstant [erg K]
Viskositet [Pa s]

Densitet [kg m™3]

Kinematisk viskositet [m?2 s71]

Peclets tal

Black Liquor (svartlut)
Kolkomponent
Koldioxid
Vatekomponent
Amne

Initialt till reaktorn
Inert komponent

Ut ur reaktorn

Langd

Material

Organisk komponent
Syrgas

Tryck

Reaktion

Reaktor

Totalt

Forangning

Vatten
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1. Inledning

Utslapp av vaxthusgasen koldioxid och féljderna av dessa ar en stor utmaning i dagens samhalle. En
Okad halt av koldioxid i atmosfaren leder till konsekvenser som torka, stormar, havsnivahdjning med
mera [1]. Forenta Nationernas klimatkonvention kom 1992 fram till att en hojning av jordens
medeltemperatur inte skall 6verstiga tva grader [2]. For att undvika att tva-graders malet Gverstigs
kradvs insatser fran alla delar av samhallet, bland annat industrin. Forskningsmedel laggs pa att
utveckla befintliga industritekniker sa att dessa sldpper ut mindre koldioxid, men det racker inte med
att enbart minska utslappen for att begrdansa hdjningen av den globala medeltemperaturen da
mycket av koldioxiden redan finns i atmosfaren [3]. Aven andra atgdrder som fokuserar pa en
minskning av befintlig koldioxidhalt i atmosfaren behovs. Det finns ett antal satt att astadkomma
sadan infangning av koldioxid, bland annat kan férbrénning av biomassa kombineras med
koldioxidavskiljning och det ar detta som ar grundtanken bakom processen som studeras i detta
projekt.

1.1 Bakgrund

Genom att fanga in biogen koldioxid och samtidigt plantera nya trad kan en nettominskning av halten
koldioxid i atmosfaren erhallas och ge upphov till sa kallade “negativa emissioner”, se figur pa
omslaget. Tekniska l6sningar for koldioxidavskiljning inom industrin ar av stor betydelse att utveckla.
Enligt Intergovernmental Panel on Climate Change (IPCC) kravs det flera olika tekniker for att klara av
en sankning av koldioxidutslappen med 60-80% till ar 2050 jamfort med 2007 ars utslapp. En av dessa
tekniker ar koldioxidavskiljning och lagring (carbon capture and storage, CCS) [4].

Koldioxidavskiljning brukar delas upp i tre steg: avskiljning av koldioxid i processen, transport samt
lagring av koldioxid. Inom kraftsektorn forvantas koldioxidavskiljning kosta 60-90 euro per ton avskild
koldioxid. Denna kostnad férvantas minska till 35-50 euro omkring bérjan av 2020. Normalt ar det
avskiljningssteget som star for majoriteten av denna kostnad [5].

De tre huvudsakliga teknikerna for att fanga in koldioxid &r Pre-combustion, Post-combustion och
Oxyfuel-combustion. Tillvdgagangssattet for samtliga avskiljningsmetoder ar att koldioxiden avskiljs,
koncentreras och trycksatts [6]. Processen som undersoks i detta projekt dr en form av Oxyfuel, alltsa
att férbranningen sker med syrgas. Gasstrommen fran férbranningen blir da renare och i huvudsak
befriad fran kvave och darmed fas koldioxid och vatten i ren form. Den utgaende rokgasstrommen
kyls vilket gor att vattnet kondenserar och avskiljs fran koldioxiden. Koldioxiden komprimeras
darefter till en vatska for att sedan transporteras till avsedd plats for lagring [6].

Pre-combustion baseras pa forgasning av branslet, istallet for forbranning, och syntesgas bestaende
av kolmonoxid och vatgas erhalls. Darefter sker en skiftreaktion sa att kolmonoxid reagerar och
bildar koldioxid. Darefter separeras koldioxiden, ofta genom absorption, och kan sedan lagras. En
sadan separation med manga komponenter ar ofta kostsam. Post-combustion innebér att en
absorbent tillférs rokgaserna, normalt nagon sorts 16sning, vilken absorberar koldioxiden. Sedan
varms den mittade I6sningen och koldioxid erhélls i relativt ren form. [7]. Aven om
koldioxidinfangning framst ar tankt for fossila branslen kan det dven anvandas vid forbranning av
biomassa.
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Svartlut, som ar den blandning av lignin, cellulosa, hemicellulosa och kokkemikalier som erhalls vid
massatillverkning [8], kan forbrannas pa flera olika satt. Idag ar det vanligast att gora detta i en
sodapanna som dels har som uppgift att forbranna de organiska delarna men aven ta tillvara pa
kokkemikalierna. Svartluten kan dven forgasas med efterféljande férbranning av rokgasen. Ett annat
tillvagagangssatt ar anvandandet av vatoxidation (WAOQ), vilket idag ar en marginell teknik.
Vatoxidationen har historiskt gjorts med luft i en bubbelreaktor dér luft bubblas med svartluten och
oxidering sker under hoga tryck och temperaturer. | detta projekt studeras maojligheterna att
kombinera tekniken vatoxidation med oxyfuel-combustion, som gemensamt ger vatoxidation med
syre (WOO), for att mojliggdra avskiljning av koldioxid i massabruk.

Manga foretag stravar efter att ligga i framkant néar det galler att minska miljopaverkan for att
foregripa eventuella lagdndringar och starka sitt varumarke. Det finns ddrmed intresse bade fran
naringslivet och samhallet att hitta ekonomiskt hallbara l6sningar pa klimatfragan.

Exempel pa industrier som redan anvander sig av koldioxidavskiljning ar naturgasprocesser samt
ammoniaktillverkning [5]. For att detta ska kunna astadkommas i stor skala krédvs det dock att det
finns ett pris for att slappa ut koldioxid som gor det intressant med extra investeringar. Detta projekt
fokuserar pa pappers-och massaindustrin da den anvander biogent material som ramaterial vilket
mojliggdr negativa emissioner.

1.2 Syfte

Projektet syftar till att undersdoka om vatoxidation med syre (WQOO) ar ett lampligt forfarande att
tillampa vid ett massabruk om avsikten ar att avskilja och lagra koldioxid. Framstallningen av
pappersmassa orsakar betydande utslapp av koldioxid i Sverige. Infangning och lagring av denna
koldioxid skulle innebara negativa emissioner av koldioxid, eftersom den infangade koldioxiden
harstammar fran en fornybar resurs. For att fa en bild av mojlig processeffektivitet fokuserar
projektet pa tre huvuddelar: i) den termodynamiska processen, ii) utformning av reaktorn och iii)
tekno-ekonomiska aspekter.

1.3 Metod

Inledningsvis gjordes en litteraturgenomgang av vatoxidation av luft (WAOQ) for att fa en 6verblick av
processen. Fokus lades pa de forhallanden som kunde komma att vara aktuella i processen samt pa
identifikation av en katalysator om sadan skulle anses fordelaktig. Vikt lades dven pa att undersdka
processer som tidigare har fungerat.

Da kinetisk och termodynamisk data hittats kunde modellering i berdkningsprogrammen Aspen Plus
och Matlab paborjas. Forsta steget var att gora den totala termodynamiska modelleringen i Aspen
Plus. Detta for att Aspen Plus &r ett bra verktyg for modellering da det innehaller fysikaliska data och
tillstdndsekvationer. Ovriga enheter s& som virmevixlare, pumpar och turbiner undersoktes dven de
i Aspen Plus. Reaktormodellering gjordes i huvudsak i Matlab eftersom Aspen Plus inte ar skapat for
att modellera mer komplexa reaktorer.

Huvudsparet vid reaktormodelleringen var att fa en bra grundmodell att utga ifran och sedan ga
vidare med de andra enheterna som flash, kompressor, kondensor och varmevaxlare i en sa kallad
processmodell av hela systemet. Vid den mer integrerade modelleringen anvandes Aspen Plus. Da
reaktormodellen var framtagen kunde optimering av processvariabler paborjas for att na den
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onskade renheten pa koldioxidstrommen. Den mest optimala processen med koldioxidavskiljning
jamfordes slutligen ekonomiskt med en sodapanna med post-combustion.

1.4 Avgransningar

Undersokningen berdrde sjalva WOO och nédvandiga processteg efter koldioxidseparationen
inkluderades inte i studien, det vill sdga transport och lagring. Lattare undersdkning av strommen
med kokkemikalierna gjordes men inte djupgaende.

For sodapanna med post-capture och WOO beaktades endast investeringskostnaden,
driftskostnaden undersoktes ej pa grund av svar tillganglighet av data. Ur miljésynpunkt togs endast
hansyn till en nettominskning av koldioxid i atmosfaren, inte hur processen totalt sett paverkar
miljon. Sdkerhetsaspekter bortsags ifran. | Pinch-point-analysen togs det inte hansyn till placeringen
av viarmevéxlare, utan endast berakning av extern kravd varmning/kylning.

2. Tekniker och processutformning

For att kunna dra en verklighetsbaserad slutsats utifran processmodellen kravs det att processen
gors sa verklig som majligt med avseende pa verkningsgrad, konversion och angbildning i reaktorn.
En ingdende kostnadsanalys av material krévs dven for att uppna detta.

Runt om i varlden har det, sedan slutet av 1950-talet, installerats omkring 200 anlaggningar som
anvander sig av WAO [9]. De flesta av dessa behandlar avloppsslam, endast ett fatal har installerats
for att behandla svartlut fran massaindustrin. En av dessa anlaggningar ar Burnie Pulp and Paper Mill
pa Tasmanien dar vatoxidationsprocessen installerades till den redan befintliga anlaggningen 1979
[10] och var i bruk fram till 2010 [11]. Denna anldggning ar av stort intresse i detta projekt da den kan
anvandas som utgangspunkt vid utformning av WOO-processen samt fungera som jamforelse dver
hur effektiv den framtagna processen ar.

Val av processutformning for att i slutskedet fa en produktstrom med korrekt renhet med avseende
pa koldioxid och syrgas motiveras senare i avsnittet 2.3. FOr att fa en kostnadseffektiv process behovs
en reaktor med hogt utbyte, effektiva separationer samt en energieffektiv process. | kommande
avsnitt motiveras val och utformning av processen.

2.1 Tekniker

Den industri som ar i fokus for rapporten ar pappers-och massaindustrin, dar sodapanna och
indunstare ar de enheter som skall ersattas av den framtagna processen eller kombineras med den.
Nedan beskrivs dvergripande ett pappers- och massabruk samt de tekniker som ingar processen.

2.1.1 Processen i ett pappers- och massabruk

Pappers- och massaindustrin anvander biomassa som har bundit koldioxid via fotosyntesen vilken
sedan frigors vid oxidering (forbranning). Industrin star for 25 % av Sveriges totala utslapp av
vaxthusgaser och av dessa star pappers- och massaindustrin for 6 % [12]. Detta avser endast de
fossila vaxthusgaserna men pappers- och massaindustrin slapper dven ut koldioxid fran forbranning
av biomassa. Sveriges skogsindustrier slappte ar 2014 ut 19,6 miljoner ton biogen koldioxid [13]. Det
kan jamforas med Sveriges arliga totala utslapp av fossil koldioxid pa 56 miljoner ton (2013) [14].
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Inom pappers- och massaindustrin anvands sodapannan, som ar en forbranningsreaktor, for att
forbranna indunstad svartlut. Rokgaser gar ut i toppen och renas fran oorganiska och organiska
fororeningar innan de slapps ut i atmosfaren. | botten bildas en smalta bestaende av framférallt
kokkemikalierna vilken gar vidare for ytterligare rening [15]. Vid framstéallning av pappersmassa
anvands vanlig ved som bestar av lignin, cellulosa och hemicellulosa. Inom pappers- och
massaindustri anvands kemikalier for att |6sa upp ligninet i veden och frigora cellulosafibrerna.
Kemikalierna som anvands ar lut bestaende av natrium-, hydroxid-, karbonat- och sulfitjoner [8].

Sjalva upplosningen sker antingen i satskokare eller kontinuerliga kokare. Utbytet av cellulosa i detta
steg ar relativt daligt, vanligtvis runt 50 %. Detta beror pa att luten, utéver att I6sa upp ligninet, till
viss del dven bryter ner cellulosan som skall inga i pappersmassan. Darfér avbryts kokningen innan all
cellulosa har brutits ner [16]. Resultatet blir att den anvanda luten innehaller lignin, hemicellulosa
och cellulosa. Denna blandning tillsammans med kokkemikalierna kallas for svartlut.

Da kokkemikalierna har ett betydande ekonomiskt varde ar atervinning nédvandig och det ar dar
sodapannan kommer in. Sodapannan branner svartlut for atervinning av kokkemikalierna och
energin i de organiska komponenterna kan tillvaratas. Svartluten haller dock lag torrhalt, endast runt
15 % [17], och for att pa ett effektivt satt kunna forbranna denna kravs en betydligt hégre torrhalt.
For att uppna detta anvands flera seriekopplade indunstare som hojer torrhalten. En av fordelarna
med att anvdnda en vatoxidationsprocess ar att undvika dyra investeringskostnader i indunstare.
Problemet ar att i en vatoxidationsprocess kravs mycket kompressorarbete for att komprimera luften
vilket gor processen ineffektiv. Anvandandet av rent syre istdllet, det vill sdga en WOO-process, skulle
minska kompressorarbetet betydligt. Processen beskrivs i avsnittet 2.1.4.

2.1.2 Vatoxidation med luft

Vatoxidation med luft (WAO) ar en teknik dar oxidation av en vatska sker vid temperaturer runt 125-
320 °C och tryck mellan 0,5-20 MPa. Tekniken innebar att luft blandas med vatskestrommen under
dessa namnda forhallanden och att blandningen bubblas genom en reaktor dar oxidationen sker [18].
Tekniken inriktas framst mot vatskestrémmar som ar for utspadda for att forbrannas pa
konventionellt vis och koncentrerade strommar for biologisk behandling. Oxidering av organiska och
oorganiska losningar eller suspensioner sker under tidigare ndmnda férhallanden, dar strémmarna ut
ur reaktorn kraver vidare behandling [19].

De grundldaggande enheterna i en WAO-process ar pump for vatskestrommen, kompressor for luften,
en reaktor samt en varmevaxlare som kan kontrollera temperaturen pa inflédet till reaktorn.
Tekniken kan anvandas bade med och utan katalysator, dock ger anvandandet av katalysator
svarigheter med lakning samt att dessa bestar av dyrbara metaller. Den senaste tidens forskning har
varit inriktad mot anvandandet av katalysator dar férdelar kan vara lagre energibehov och hogre
oxideringsgrad [19].

2.1.3 Oxyfuel

Oxyfuel ar en process dar forbranning sker med rent syre eller syre blandat med recirkulerade
rokgaser. Det sistnamnda gors for att kontrollera temperaturen vilket blir onédigt i WOO-processen
da férangningen av vatten i reaktorn tar upp reaktionsvarmet. Da oxyfueltekniken &r en integrerad
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del av den teknik som undersoks, beskrivs den ndrmare nedan. Enkelt kan forbranning med avseende
pa kol skrivas enligt reaktion (1) [20].

C+ 0, - CO, +Varme (1)

Genom att anvanda ratt blandning av syre och bransle, forutsatt att antandning redan skett,
forbranns blandningen nar den kommer in i reaktorn. Branslet innehaller kolatomer i nagon form,
det kan vara pulveriserat kol eller naturgas (exempelvis metan). Anvdandningen av ren syrgas gor att
separation av syret fran 6vriga komponenter i luften krdvs. Denna separation sker vanligast med
fraktionerad destillation av flytande luft, alternativt kan separation ske i gasfas och da anvands
membran med olika genomslapplighet fér de olika komponenterna i luften [21].

Fordelarna med att anvédnda rent syre ar att volymflodet minskar da den volymmassigt stérsta
komponenten (kvavet) separeras bort. En renare forbranning kan ske da bildandet av termiskt NO,
elimineras, kvave separeras bort och darmed kan en hogre temperatur nas samt att eventuellt
kompressorarbete for komprimering av gasen minskar vilket gor att volymflodet minskar. Med denna
teknik erhalls ett storre partialtryck med avseende pa koldioxid i gasstrommen, detta gor att tekniken
ar intressant for koldioxidavskiljning i och med att gasfasen till stor del bestar av koldioxid och syrgas.
Genom att anvanda en enhet designad for att fanga in koldioxiden alternativt avskilja koldioxiden
fran kvarvarande komponenter i gasfasen kan koldioxidlagring ske.

2.1.4 Vatoxidation med syre

Denna teknik som forkortas WOO skall kombinera WAO och Oxyfuel genom att anvanda ren syrgas
istallet for luft i WAO-processen. Fordelarna fran oxyfuelprocessen kan da utnyttjas genom att
kompressorarbetet minskar jamfért med WAO, hogre temperatur kan erhallas i reaktorn, eventuella
sidoreaktioner med kvave elimineras och hogre partialtryck av syre och koldioxid i gasfasen erhalls.
Dessa fordelar medfor tillsammans att koldioxid kan avskiljas pa ett effektivt satt.

Anvandandet av denna kombination ar ovanlig och inga studier med syfte att avskilja koldioxid
hittades under litteraturundersokningen. Det hdga partialtrycket av koldioxid gor att denna i senare
steg kan avskiljas fran 6vriga komponenter i gasfasen vilket mojliggor lagring av koldioxid. Den
processmassiga bilden av WOO ar densamma som for WAO, med férdelarna att hogre temperatur
kan uppnas samt ett hogre partialtryck av syre erhalls och leder till en betydligt effektivare reaktion
som okar kapaciteten pa reaktorn. Dock kravs en separat syreproduktionsanlaggning, vilket ar en
extra komponent som kraver energi.

2.2 Reaktormodell

En viktig del i detta arbete var att modellera en vatoxidationsreaktor och berdkna vilket flode en
sadan kan ha. Som namnts ovan ar det dven troligt att ett 6kat tryck kan ha positiva effekter for
reaktionshastigheten. Utformningen av reaktormodellen delas in i fem underrubriker; kinetik,
reaktorbalanser, termodynamik, kontrollberdakning av utloppstemperatur samt modellantaganden.
Specifika konstanter och parametrar for dessa delar presenteras i tabell 1. Tva separata modeller
skapades, en som berdknar mdangden anga korrekt men som ej tar hansyn till temperatursdnkning
(modell 1) och en som styrs av fasjamvikten men som ej kan ta hansyn till angbildningen helt korrekt
(modell 2).
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Tabell 1. Konstanter som anvénds i reaktormodelleringen

Aktiveringsenergi, E, [k) mol?] 135 [22]
Varmevirde for svartlut [MJ kg 14 [23]
Molmassa for vatten [kg kmol™] 18
Molmassa for kol [kg kmol?] 12

Molmassa for syrgas [kg kmol™] 32
Molmassa fér koldioxid [kg kmol™] 44

Allmanna gaskonstanten R [J K mol?] 8,314
Henrys konstant, Ho [m* Pa kg] 2438132 [24]
Massandel kol i torr svartlut [-] 0,33 [23]
Massandel véate i torr svartlut [-] 0,03 [23]

Parametervarden fran den verkliga reaktorn som namnts tidigare visas i tabell 2. Reaktorn vid Burnie
har anvants som referensfall da det &r den enda WAO anlaggning som hittats med svartlut och dar
det finns tillganglig litteraturdata med avseende pa process-och designdata. Enligt K. Maddern ar
reaktorn i Burnie utformad sa att pluggflode ar eftertraktat [10], ddrmed modelleras reaktorn i denna
studie som en ideal pluggflédesreaktor vilken ar adiabatisk.

Tabell 2. Virden pa driftparametrar fran den verkliga referensreaktorn i Burnie [10]

Tryck, P [MPa] 19,5
Inloppstemperatur, To [K] 595-599
Inflode [kg 5] 13,725
Omsattningsgrad, x [%] 95-98
Innerdiameter [m] 2

H6jd [m] 30
Reaktorvolym, V [m?] 94,2

For att illustrera skillnaden i kapacitet mellan luft och syrgas andrades totalflodet. Samma fysiska
parametrar som referensfallet anvandes, d.v.s. reaktorns dimensioner ar desamma som reaktorn i
Burnie.

2.2.1 Kinetik

Det kinetiska uttrycket for reaktionerna hamtades fran en experimentell studie av Foussard m.fl.
[22]. Uttrycket ges av ekvation (2) och ekvation (3) ar Arrhenius ekvation for berdkning av
hastighetskonstanten.

3 P&)o.sg
r—k*Corg*(H (2)
k ar hastighetskonstanten vars temperaturberoende ges av ekvation (3), Po; ar partialtrycket av syre,
H ar Henrys konstant och Corq dr koncentration av organiskt material i svartlutsflodet och definieras
av ekvation (4).

k=kyxexp (— i) (3)
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Enligt Foussard m.fl. ar koncentrationstermen i ekvation (2) uttryckt i total oxygen demand (TOD),
detta forutsatter att temperaturen haller sig inom ett snavt intervall for att sambandet skall glla.
Vara modeller kan inte hallas inom detta intervall och darmed anvands den alternativa
koncentrationsparametern som beskrivs i ekvation (4).

Corg = MFEyrg * ppi (4)

MF,.4 ar massfraktion av organiskt material i svartluten och beraknas med ekvation (8) och pg ar
densiteten hos svartluten vilken beskrivs enligt ekvation (5) [23].

T-273
1000

—1.94% (T'm)Z) (5)

PBL = PBlyggy * (1.008 — (0.237 * 500

Ekvation (5) visar hur svartlutens densitet beror bade pa temperatur och ett referensvarde vilket
berdknas enligt ekvation (6) [23].

pBlzggK = 997 4+ 649 * MFtOt (6)

Svartlutens referensvarde beror pa den totala massfraktionen i svartluten vilken berdknas med
ekvation (7) [23].

Fc+Fp+F;
MFior = —C+Fh+ = (7)

Bl

Den totala massfraktionen fasta @mnen beror pa hur massflédena av kol och vate varierar. Enligt J.
Gullichsen och C.J. Fogelholm [23] bestar den torra svartluten av ca 33 vikt-% kol och 3 vikt-% vate.
Tillsammans antas de utgdra den organiska komponenten i svartluten. Ovriga vikt-% i den torra
svartluten anses besta av inerta oorganiska @mnen.

Fc+F
MForg = (;Bl h) (8)
Massfraktionen av organiskt material beskrivs av flodet av kol och vate i svartluten.

Koncentrationen av syre I6st i svartluten beskrivs av partialtrycket av syre i gasfasen (Poz) och Henrys
konstant (H). Genom att se svartluten som vatten kan Henrys konstant for vatten anvandas da
svartluten anses innehalla en stor andel vatten. Andelen vatten varierar men har valts till 85 vikt-% i
borjan av reaktorn da detta motsvarar en typisk vattenhalt for svartlut innan indunstning. Henrys
konstant har ett temperaturberoende som uttrycks i ekvation (9) [24].

H = H, * exp (—1700 * (% - ﬁ)) (9)
2.2.2 Reaktorbalanser

Eftersom oxidation av svartlut ar en exoterm reaktion kravs det bade mass- och varmebalanser for
beskrivning av systemet. FOr att kunna berdkna dessa kravs termodynamiska parametrar som
beskrivs i delkapitlet 2.2.3. De grundlaggande mass- och varmebalanserna for en ideal tubreaktor
beskrivs av ekvationerna (10) och (12) [25]. For att infora omséattningsgrad i ekvation (10) uttrycks Fci
form av inflode till reaktorn och omsattningsgrad vilket resulterar i ekvation (11), vilken visar hur
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omsattningen varierar med volymen. Samma omsattningsgrad antas galla for det organiskt bundna
vatets oxidering till vatten.

dF; =1 «dV (10)
dx _
av ~ Feo (11)

r ar reaktionshastigheten, x ar konversion och V ar volym. Energibalansen har anpassats for att vara
adiabatisk och integrera éver volym. | ekvation (12) satts referenstemperaturen till
utloppstemperaturen for reaktorn vilket resulterar i att den andra summatermen forkortas bort och
darefter erhalls ekvation (13), vilken visar hur temperaturen varierar med volymen.

Y, F; x fTT::’f Cpi *dT — X F; fTTref Cpi *dT —r *dV * (=AHR) = 0 (12)

dT _  -rx(-4HR)
av  XiFio*Cpi(To) (13)

Cr ar varmekapacitet och definieras i ekvation (17) i avsnitt 2.2.3 och AHg ar reaktionsentalpin.

Bildning av vattenanga ar en paverkande faktor bade for ssmmansattningen av svartluten samt for
hur partialtrycket av syrgas varierar. En stor del av reaktionsvarmet kommer att anvandas for att
bilda vattenanga vilket ar 6nskvart eftersom energin i angan kan anvandas i andra delar av
processen. Angbildningen medfor att ingen kylning av reaktorn blir nédvandig.

En angbalans kan sattas upp som tar hansyn till att det bildade varmet férangar vatten om fasjamvikt
tillater detta. Balansen baseras pa ekvation (13) men istallet for en 6kande temperatur med volymen
erhalls ett 6kat flode av anga. Flodena med respektive varmekapaciteter ersatts med
angbildningsentalpin for vatten vid radande tryck och ekvation (14) erhalls.

% _ —T*(—AHR)
v~ AHygp (14)

Ekvation (13) och ekvation (14) anvands i modell 1 men angbildningen beror endast av varmet fran
reaktionen och inte av varmet i flodet i ekvation (14). Darmed tas ej hansyn till att anga bildas fran
det inneboende varmet i flodet. Modell 1 kommer darfor resultera i en konstant temperatur till dess
att fasjamvikt uppnas. For att studera hur temperaturen skulle dndras i ett fasjamviktsstyrt system
gors darfor en modell 2. Modell 2 tar hansyn till att skillnaden mellan radande temperatur i reaktorn
och jamviktstemperaturen vid radande angtryck goér att anga bildas. Detta beskrivs som en angbalans
enligt ekvation (15).

_ X Fiue*Cpi*(T-Ts)
dFs = —AHuap (15)

Ekvation (15) har ingen volymsdifferential da harledningen ej resulterade i detta. Kontroll av
angbildningen blir dirmed nédvéandig sa att en skenande angbildning inte bidrar till orimliga resultat.
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Eftersom angbildningen i detta fall paverkar temperaturen i virmebalansen maste denna integreras i
ekvation (13). Resultatet blir ekvation (16). Nar fasjamvikt uppnas och gasfasen ar mattad pa anga
blir angbildningen i ekvation (15) lika med noll och varmebalansen resulterar i ekvation (13). For att
temperaturen inte ska na jamvikt orealistiskt snabbt, infors en konstant mellan 0 och 1 som satts
framfor ekvation (16). Konstanten styr hur nara fasjamvikt systemet kommer vid varje
berdkningssteg.

dr _ —1rx(—=AHR)—AHyqp*dFs
av Yi Fio*Cpi(To)

(16)

2.2.3 Termodynamik i reaktorn

De termodynamiska aspekter som beaktas i reaktormodellen var vairmekapaciteter, varmevarde for
svartluten samt angbildningsentalpi och méattnadstemperaturer fér vatten. De konstanta varden som
anvandes finns listade i Bilaga 1.

Ungefarliga varmevarden for skandinaviskt tra finns att tillgad i Chemical Pulping [23] och dessa
varmevarden anses vara relevanta for studien. Eftersom hoga temperaturer férvantas i reaktorn ar
ett temperaturberoende hos varmekapaciteterna nddvandigt for att ge en mer reell simulering.
Under kanslighetsanalysen varieras tryck och inflodets temperatur vilket gor att en modell som tar
hénsyn till detta pa ett automatiskt satt ar 6nskvard.

Vid berdkning av varmekapaciteterna for alla amnen exklusive svartlut anvands ekvation (17), dar
endast temperaturberoendet beaktas vilket ges av Elliot och Lira [26]. Ursprungsekvationen ar
molbaserad och korrigeras genom att dividera med molmassan.

C. = Ai+Bi*To+Ci*TE +Di*TY)
pi0 M;

(17)

A, B, Coch D ar konstanter och M; ar molmassa for respektive amne.
Svartluts varmekapacitet hamtades fran Chemical Pulping [23] och beskrivs i ekvation (18).

3.31+T,

¢ 1000

DBl

= Cp,, * (1= MFeo) + (1675 + )+ MFoq + (4.87 = 20« =22) x (1 = MFyo,) * MF3,,

(18)
Crw ar varmekapaciteten for vatten.

2.2.4 Kontrollberakning av utloppstemperatur
For att pa ett enkelt satt kontrollera att temperaturen ut ur reaktorn ar rimlig anvandes en iterativ
metod med ekvation (19) nedan.

_ AHR*For g+, Fio*CPi*Tin—X Fine*CDi*Tyt

Fs = 19
anga CPanga*Tut+AHyap ( )

Genom att gissa temperaturen ut ur reaktorn kunde angflodet berdknas vilket gav partialtrycket av
anga enligt ekvation (20).
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Fénga
Pingg = ———292 4P 20
anga Fco2+Finga+Fna tot ( )

Partialtrycket kunde sedan jamforas med de tabellerade partialtrycken i Data & Diagram [27] och
iterationen kunde avbrytas nar partialtrycket stamde val 6verens med vardena i tabellen.

2.2.5 Modellantaganden

I modellen anvands parametrar som férutsatter att inre och yttremasstransportmotstand samt axiell
dispersion kan férsummas. Foussards hastighetskonstant [22] togs fram under férhallanden da hog
omblandning gjorde att transportmotstanden och den axiella dispersionen ej hade nagon inverkan,
det vill sdga att reaktionen endast var kinetikstyrd. Det antas alltsa att reaktionen i vatskefasen ar
langsam jamfort med masstransporten till vatskefasen. Darmed ar det troligt att Foussards
hastighetsuttryck kan anvandas. Nedan beskrivs de motstand och flodesfenomen som behéver
forsummas for att reaktionen skall vara kinetikstyrd.

2.2.5.1 Axiell dispersion

Den axiella dispersionen kan antas vara forsumbar da Peclets tal blir stort. Peclets tal &r omvant
proportionell mot massdiffusionskonstanten da flédeshastigheten i reaktorn ar konstant [28]. Genom
att visa att Peclets tal ar >>1 genom reaktorn anses antagandet om forsumbar axiell dispersion
genom reaktorn vara godtagbart. Forsummandet av den axiella dispersionen motiverar dven
antagandet om ideal pluggflédesreaktor. For fullstandig harledning av antagandet och diskussion se
bilaga 2.

2.2.5.2 Inre och yttre masstransportmotstdand

Den totala reaktionshastigheten beror pa inre- och yttre masstransportmotstand mellan gasbubblan
och vatskan samt den kemiska reaktionens hastighet. Det ar viktigt att etablera vilken av dessa
processer som ar hastighetsbegransande. Den yttre masstransporten sker da gas i bubblan
diffunderar genom vatskebulken till det organiska amnet dar reaktionen sker. Denna masstransport
ar proportionell mot flera faktorer enligt A. Lyngfelt och B. Leckner [29]. Exempelvis
diffusionskonstanten som diskuterades i avsnitt 2.2.4.1, |6sligheten av gasen vilken ges av Henrys
konstant som ar temperaturberoende och koncentrationsskillnaden av syre i gasfasen och i vatskan.

Den inre masstransporten ar dven den beroende av olika faktorer. Till dessa hor kontaktytan mellan
gasen och det organiska materialet, diffusionen genom filmen runt antingen bubblan eller det
organiska materialet samt vilken hastighet reaktionen har vid ytan. Alltsa om den ar snabb sa att
reaktion sker redan vid ytan eller om den ar langsam. | fallet med den snabba reaktionen kommer
dven det organiska materialets diffusion att paverka [29].

Det yttre masstransportmotstandet kan med resonemanget att diffusionskonstanten ar liten
forsummas, vilket gor att den inte paverkar reaktionshastigheten. Det inre masstransportmotstandet
ar komplicerat att beskriva da det organiska materialet &r en blandning av flera &mnen. Exempelvis
bestar lignin av polymerer vilket gor att dessa molekyler diffunderar langsamt. Detta gor att
diffusionen av gasen borde vara det som styr om det inre masstransportmotstandet beaktas. Vid
diffusion genom polymerer som lignin och genom att studera en bubbla, kan approximationen att se
diffusionen genom filmen som diffusion genom bulken anses godtagbar.

Institutionen f6r Energi och Miljo
CHALMERS TEKNISKA HOGSKOLA
Goteborg, Sverige 2016



11

CHALMERS

Gasens yta kan optimeras genom att maximera kontaktytan (sma bubblor) med antingen en form av
omroérning eller turbulent flode. Detta ger att den inre transporten inte blir hastighetsbegransande
for reaktionen utan den blir reaktionsstyrd.

2.2.5.3 Motivering av utfléde ur reaktorn

Vatoxidationsreaktorn som studerades i Burnie hade en gasstrom och en vatskestrom i utloppet.
Dessa utfloden separerades redan vid utloppet fran reaktorn [10]. | studiens modeller gors valet att
franga Burnies typ av reaktorutflode, detta pa grund av att Burnies anlaggning inte hade till uppgift
att separera och ta tillvara pa koldioxiden som bildades i systemet.

Vid de hoga tryck som rader i reaktorn (ca 20 MPa) ar bade syrgas, koldioxid samt kvavgas i
superkritiskt tillstand [30],[31],[32]. Detta ger att vid den jamvikt som rader i reaktorn kommer det
att finnas koldioxid, syrgas samt vid luftmodeller daven kvavgas 16st i den vatskestrom som lamnar
reaktorn. Anlaggningen som modelleras i detta arbete skall avskilja och lagra koldioxid till minsta
kostnad, detta gor att forluster av koldioxid maste minimeras, alltsda om modellering skett enligt
reaktorn i Burnie hade dven separation av de tre gaserna fatt ske i bade vatskestrommen och
gasstrommen vilket leder till dubbla avskiljningsenheter. Genom att behalla gaserna och vatskan i en
gemensam utloppsstrom fran reaktorn blir separationsenheterna farre, dock kan de bli stérre da
flodet bestar av bade gas och vatska. Storre enheter blir anda mindre kostsamt an att bygga dubbla
enheter i en del av processen. Termodynamiskt bor skillnaden vara marginell, dock har detta ej
undersokts.

2.3 Processutformning: dvriga enheter

Den andra delen av arbetet var att utforma en integrerad process. Férutom reaktorn kravs det flera
olika enheter i processen, sa som separationsutrustning, varmevaxlare och turbomaskiner. Den
grundlaggande teorin for de enskilda enheterna forklaras nedan.

2.3.1 Flash och destillationstorn

En flash dr en en-stegs separationsenhet i vilken jamvikt mellan tva faser uppstar och separation
mellan gasfasen och vatskefasen kan ske. Separationsfaktorn a vid ett tva-fassystem bestaende av
vatska och gas ar den relativa flyktigheten [33]. Da @mnena som skall separeras kan delas in i en del
med lag relativ flyktighet och en med hog relativ flyktighet definieras a enligt:

=5

a =
K;

(21)

En separationsfaktor pa 10000 ger en néara perfekt separation [33]. Detta ger att ndmnaren i ekvation
(21) skall ha ett lagt varde medan téljaren har ett hogt varde. For destillationstorn &r principerna
desamma men separationen sker dock i flera steg. Vatskefasen ut ur reaktorn bestar av vatten,
oreagerat organiskt material och kokkemikalier (bl.a. natriumhydroxid) och i gasfasen finns koldioxid,
syrgas och vattenanga. Ligninet och kokkemikalierna har avsevart lagre flyktighet an koldioxiden och
syrgasen [34], [35], [36], vilket gor det till ett fordelaktigt separationssteg. Da det ar svart att hitta
data for lignin och kokkemikalier bryts dessa ned i pseudo-komponenter vid modellering, vilket ar
tillvagagangssattet enligt Perry’s Chemical Engineer’s Handbook [37]. | de senare stegen i processen
anvands flashar och destillationstorn for att separera kvarvarande komponenter, dar den sista
avskiljningen mellan koldioxid och syre ar den svaraste, detta pa grund av liknande angtryck.
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2.3.2 Pump och kompressor

En pump eller kompressor anvands for att transportera en fluid fran ett stalle till en annani en
process samt att hoja trycket, kompressor anvands da fluiden ar i gas medan pump anvands da
fluiden ar i vatskefas.

Bada enheterna kraver energi for att arbeta, da kompressorn arbetar med en gas vilken har hogre
kompressibilitet krdavs mer arbete for att hoja trycket samt transportera gasen. Alltsa kommer
pumpen, vilken arbetar med en inkompressibel fluid, krdva mindre arbete for den tryckhdjning den
skall ge. En stor tryckokning kommer att behovas for svartluten vilket satter krav pa vilken typ av
pump som anvands. Centrifugalpump ar en typ av pump vilken passar bra da den har en lag
inképskostnad, kraver liten yta, kan hantera bade sma och stora floden samt kan hdja trycket pa
fluiden upp till 48 MPa [38].

Precis som for en pump galler daven for en kompressor att energin som ges till enheten ar storre an
den som ges till fluiden och detta pa grund av liknande anledningar, friktion och varmeforluster. Da
trycket pa gasen hojs kommer dven temperaturen att hojas, detta da en tryckhdjning ar proportionell
mot temperaturen vid konstant volym dven vid en adiabatisk tryckhdjning.

2.3.3 Varmevaxlare

For att dverfora virmeenergi fran en fluid till en annan kan virmevaxlare anvandas. Aven
kondensatorer ar en typ av virmevaxlare men med skillnaden att i en kondensator sker
energidverforingen i kondenseringen, det vill sdga fasforandring, medan i en "vanlig" varmevaxlare
sker endast temperaturférandring av fluiderna.

Genom att utnyttja varmet i fluider i processen kan en kostnadsbesparing ske da extern varme eller
kylning inte behdver kdpas in. Da vatten finns i systemet satter det krav pa materialet i
processutrustningen att vara motstandskraftigt mot korrosion, vilket motiverar materialvalet till
rostfritt stal [39]. Varmevaéxlare ar kdnsliga for sa kallad “fouling”, att det bildas beldggningar vilka
paverkar bade varmedverféringen samt tryckfallet. Detta staller krav pa vilken typ av varmevaxlare
som kan anvandas i processen samt vilka komponenter som kan finnas i strommarna. En effektiv
varmevaxlare ar av vikt for maojligheten att fa ut maximal mangd anga och darmed arbete for
angcykeln.

2.3.4 Turbin

Turbin ar en enhet som anvands for att utvinna mekaniskt arbete da trycket sanks. Storre
trycksankning och hogre fléde ger mer arbete. Den utvunna energin av turbinen kan anvandas for att
driva 6vriga enheter i processen. Under processen da trycket sianks kommer dven temperaturen att
minska. For att kunna fora en strém genom en turbin behover fasen pa denna vara i gas bade in och
ur enheten eftersom kondenserade droppar kan skada turbinbladen. For att ha gas i bade in- och
utflédet kravs oftast hog temperatur pa fluiden.

2.3.5 Adsorber

Adsorbern i detta fall har som syfte att avlagsna sma vattenméangder fran koldioxidstrommen.
Adsorberutrustningen bestar utav tva kérl, i den ena sker inflédet av vat gas. Dar adsorberas vattnet
fran gasen till adsorbenten, oftast bestaende av ett fast material, ett exempel pa detta ar en badd av
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aktivt kol. Det andra karlet regenereras adsorbenten vilket gor att den gar att anvandas igen. Karlen
vaxelverkar med varandra och ger en torr gas som utfléde [40].

2.4 Omhandertagande av kokkemikalierna

Kokkemikalierna som finns kvar i den oxiderade svartluten ar av intresse att atervinna av ekonomiska
och miljomassiga skal. Enligt K. Maddern, som undersdker anlaggningen i Burnie, ar de huvudsakliga
restkomponenterna i den oxiderade svartluten natriumkarbonat och bikarbonat. Praktisk erfarenhet
fran anlaggningen i Burnie visar att restprodukter och inerta &mnen efter rening kan skickas direkt till
en rekausticeringsprocess for atervinning av kokkemikalier [10]. Vatoxidation med syre bor minska
mangden organiska @mnen i den oxiderade luten men mangden och sammanséattningen av
kokkemikalier bor inte paverkas namnbart.

3. Kostnadsberakning

Da det i dagslaget inte finns nagra befintliga anldggningar dar WOO anvands ar det inte framtaget
nagra kostnader for denna process. Det &r dock av stort intresse att ta fram en ekonomisk aspekt av
processen for att avgdra om det ar gynnsamt vid byggande av ny process eller vid kapacitetsdkning
hos befintliga sodapannor. Det ar dven viktigt att jamféra denna metod med andra metoder for
koldioxidavskiljning vid massabruk. For att fa fram en total kostnad av processen krévs att
investeringskostnad for samtliga enheter tas fram. En annan viktig aspekt att ta hansyn till, som
avgor om WOO-processen ar gynnsam, ar mojlighet att erhalla ett 6verskott av varme eller el, som
kan anvadndas vid massabruket eller exporteras. Detta har analyserats i processmodellen. Nedan
foljer en redovisning av den egna processens investeringskostnader samt investeringskostnader for
sodapanna, indunstare samt sodapanna kombinerad med post-combustion. Kostnaden for
vatoxidationsprocessen samt de jamférda processerna skalas mot det fléde som
vatoxidationsreaktorn far i avsnitt 5.1.

3.1 Reaktor

Investeringskostnaden for reaktorn berdknades med den generella formeln f6r kostnad av
processutrustning. Denna visas i ekvation (22) och ges i USD [41]. Kostnaden inkluderar endast
inkdpskostnad och tar darmed inte hansyn till installationskostnad, leverans, rérelsekapital m.m.
Reaktorn kan ses som en “Shell and Tube” varmevaxlare da den i stort sett bestar av ett trycksatt ror.
Darmed beskrivs baskostnaden av reaktorn med ekvation (24) som géller for “Fixed Head”
varmevaxlare som ar en typ av “Shell and Tube”.

Totalkostnad = (I”—“) * Ct (22)
Iqa
Dar I, ar index for nuvarande ar, lqs ar index vid den tidpunkt da kostnadsdata hamtas och C; ar
kapitalkostnaden och ges av ekvation (23).

Fip ar kostnad baserad pa trycket och ges av ekvation (25), Fiv ar bidraget till totalkostnaden baserat
pa materialvalet och ges av ekvation (26), langdfaktorn Fi; ar lika med 1 for tuber langre an 20 fot
vilket géller i denna studie och Ci ar baskostnaden och ges av ekvation (24)
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Ck = exp(11.0545 % 0.9228 * In(A) + 0.09861 = In(4)?) (24)
2
Fkp = 0.9803 + 0.018 + (~=) +0.0017 * (~) (25)

Denna korrelation galler egentligen endast upp till 138 bar men anses vara tillrackligt korrekt for det
tryck som ar i reaktorn.

Fky = a + (%)b (26)

a och b ar konstanter beroende pa materialval.

3.2 Ovriga enheter i processen

Berakning av 6vriga processenheter som flashar, destillationstorn m.fl. gjordes genom att anvanda
kostnadsgrafer och ekvationer fran Coulson & Richardson [42]. Avldsning av graferna férenklades
genom att approximera kurvorna till rata linjer och géra kostnadsberakningarna i Matlab. Vid
berdkning av kompressor, pump och turbin anvands ekvation (27) [42].

Ce=CcxS" (27)
Ce ar kostnaden for enheten, S ar dimensioneringsparameter och Cc ar kostnadskonstant.

3.2.1 Kostnad av adsorber

Adsorbern approximeras som en forvaringstank gjord av rostfritt stal da strommen in i adsorbern
innehaller vatten. Storleken pa de tva kéarlen tas fram med hjalp av Aspen Plus. Med hjalp av en
kostnad mot kapacitets- graf uppskattas kostnaden vilket raknas om till dagens valuta med
indexkorrigering [43].

3.3 Sodapanna och indunstare

Da processen som undersoks ar tankt att ersatta sodapannan samt indunstare i ett massabruk, ar det
viktigt att jamfora kostnader for dessa enheter med kostnader for vatoxidation. Kostnaden for en
sodapanna varierar med storlek pa bruket da den dr dimensionerad for ett visst flode, sa en rimlig
kostnadsjamforelse kan goras med avseende pa kostnad per ton producerat massa. | en rapport av
Lennart Delin m.fl fran 2005 [44] studeras ett massabruk med ett torrflode av svartlut pa 23 kg s* dar
investeringskostnader for samtliga enheter ar 2004 finns listade, dessa kostnader anvdnds sedan som
jamforelse for att faststalla IGnsamheten med WOO-processen. For att berdakna om dessa kostnader
till dagens valutavarde anvands ekvation (28) [45].

1
Cn=Cp*™ (28)
I
Cnoch Cp, ar kostnaden ar n och m respektive och I, och I, sa kallat chemical engineering plant cost
index (CEPCI) for ar n respektive m, alltsa ett kostnadsindex som tar hansyn till variationer i
materialkostnader och inflation [45]. De berdknade kostnaderna redovisas i tabell 3.
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Tabell 3 Kostnadsindex fér Gr 2004 och 2015, kostnader fér sodapanna och indunstare ar 2004 samt motsvarande kostnader
dr 2015.

Index 2004 Index 2015 Kostnad 2004 | Kostnad 2015

[46] [47] [MSEK] [44] [MSEK] [44]
Sodapanna 444,2 537,1 550 660,6
Indunstare 444,2 537,1 300 362,7

Med ekvation (29) [48] omarbetades den totala kostnaden fér sodapannan ar 2015 fran tabell 3.
Detta gors mot den kapacitet som presenteras for syrgasfallet i resultatet.

kostnad, _ (kapacitetz)Q (29)

kostnad, - kapacitet,

Q ar en konstant med véardet 0,6.

3.4 Sodapanna med Post-combustion

Investeringskostnad for en post-combustion anldggning till en redan befintlig sodapanna kunde
berdknas fran kostnad given for en annan mangd avskild koldioxid [49]. Mangden avskild koldioxid
hos anldggningen i studien var inte given men kunde berédknas fran given totalkostnad (MSEK/ar) och
given avskiljningskostnad (sek/tCO2) dar kvoten av totalkostnad och avskiljningskostnad ger mangd
avskild koldioxid (1000 tCO2/ar). Fér att berdkna en ungeférlig kostnad fér en post-combustion
anldaggning med samma mangd avskild koldioxid som i denna studie anvands ekvation (29).

3.5 Syrgasproduktion

Fran Clarkson University hamtas ekvation (30) av William R. Wilcox [50] vilken beskriver
investeringskostnaden for en syrgasanlaggning baserat pa dess produktion. Referenskapaciteten pa
1000 Short Tons per Day vilket motsvarar 10,5 kg s &r ndra den kapacitet som behévs i den
modellerade processen.

0,6
FOZO) (30)

Investeringskostnad = Z * (10 -

Z ar kostnaden i USD pda 26500000 for referenskapaciteten 10,5 kg s och Fo2, dr inflédet av syrgas
till den modellerade processen. Ekvation (30) ger kostnaden forsyrgasanlaggningen. Med ekvation
(28) korrigeras kostnaden med index fran tabell 3 och rédknas sedan om fran USD till SEK.

4. Genomforande

Genomfdrandet bestod av modellering i Aspen Plus och Matlab. Reaktorn modellerades i Matlab
med anvandandet av kinetiken som beskrevs ovan. Med utgangspunkt i anldggningen vid Burnie,
testades vad som skulle hdnda om luft ersattes med syre. Utfloden fran en optimerad reaktor
infordes i processmodellen dar hela den termiska processen studerades med hjalp av Aspen Plus. |
detta kapitel kommer modelleringen av processen att beskrivas. En pinch-point analys gjordes dven
av processen vilken kommer att beskrivas i denna del. Figur 1 visar hela processen med alla floden
och enheter.
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Figur 1. Hela processchemat fran komprimering av syre till avskild koldioxid.

| bilaga 6 redovisas floden, sammansattningar, tryck och temperaturer i processen.

4.1 Processutrustning fore reaktorn

Syrgas och svartlut kommer in separat i processen med givna tryck och temperaturer [51], [40].
Trycket hojs i de bada fluiderna med hjélp av en kompressor/pump vilket visas i figur 2. Varmevaxling
sker pa de bada fluiderna sa 6nskad temperatur uppnas vid reaktorns inflode, se flode 3 och 6 i figur
2. Svartlutflédet och forbranningsgasen blandas forst i reaktorn for att ingen o6nskad reaktion ska
ske innan reaktorn. Fluiderna transporteras in till reaktorn dar syrgasen férdelas och bubblas in
medan svartluten pumpas in.

REAKTOR

PUMP-SL
?
at

T

¥y KOMP-02

- aEAT-1 —
P N

Figur 2. Fléden och enheter innan reaktorn.

4.2 Reaktormodell

Utgangspunkt for reaktormodelleringen var en studie gjord av K. Maddern pa en fungerande
vatoxidationsanlaggning i Burnie. Referensfallet skapades genom att korrigera Arrheniuskonstanten
tills omsattningsgraden blev liknande den omséttningsgrad som beskrivs av K. Maddern fran Burnie
[10]. Denna studie gav en uppfattning om hur design och forhallanden for reaktorn kunde viljas. |
modellen skapades en ideal tubreaktor som onskades visa hur omsattningen med avseende pa kol,
se ekvation (11), temperatur och angbildning varierar genom reaktorn. Da data och ekvationer
inhamtats skapades modellen i Matlab och anpassades for att ge varden motsvarande den verkliga
reaktorn som namnts i avsnitt 2.2. Darefter optimerades reaktorn med avseende pa flodet, d.v.s.
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flodet av svartlut hojdes tills omsattningsgraden blev ca 98 % vilket anses optimalt. Darmed fas en
bild av vilka svartlutsfloden en verklig reaktor skulle kunna processa om luft ersattes med syrgas.

Inledningsvis gjordes en litteraturundersokning for att hitta relevanta ekvationer, parametrar och
data fran andra experimentella undersokningar da egna undersokningar inte kunde goras. De
litterdra undersokningarna gav att enhetsbasen for modellen borde vara massa [kg] eftersom svartlut
skulle bli alltfor komplex att definiera pa molbasis. Detta gav dven ett satt att se hur val modellen
fungerade da det totala massflodet genom reaktorn skall vara konstant enligt lagen om massans
bevarande.

Sedan skapades en fasjamviktsstyrd reaktormodell da fasjamvikt inte uppnaddes i referensfallet.
Temperaturen ur modell 1 var darmed konstant genom reaktorn for fallet med luft. En modell
utformades darfor dar fasjamvikt uppnaddes for bade luft och syrgas, denna modell kallas modell 2.
For att kontrollera att utloppstemperaturen ur modell 2 var rimlig gjordes de iterativa berakningar
som beskrivs i avsnitt 2.2.4. De parametrar som anvandes i dessa berdkningar hamtades som
medelvarden fran berakningarna i modell 1.

4.3 Efter reaktorn

Figur 3 visar floden och enheter som finns efter reaktorn. Stegen efter reaktorn ar uppdelade i fyra
delar: separation av kokkemikalier och organiska amnen, produktion av el och mottrycksanga,
separation av vatten och separation av syrgas. Dessa fyra delar beskriver hur arbetet har gatt tillvaga
efter reaktorn. Under arbetets gang testades och jamfordes ett annat fall for separationen av syrgas
fran koldioxidstrommen. Har anvands tva flashar istallet for destillationstornet. Pa grund av att den
onskade renheten inte kunde uppnas for fallet med flashar valdes processutformning enligt figur 3,
se tabell 5.

PUMP-2
&

Figur 3. FIéden och enheter efter reaktorn

4.3.1 Separation av kokkemikalier och organiska amnen

Strommen fran WOO-reaktorn (vilket 4r modellerat i Aspen Plus som tva strémmar) ut ur reaktorn
garinien flash dar kokkemikalier och oreagerade organiska @mnen tas ut i botten I6st i vatten. Ut ur
toppen tas overskottssyre, bildad koldioxid och vattenanga. Denna separation sker sa tidigt som
maijligt i processen for att undvika korrosion och fouling pa grund av kokkemikalierna.
Kokkemikalierna och de organiska @mnena har lagt angtryck vilket gor att separationen blir
fullstandig. Trycket sanks kraftigt for att fa maximalt med vatten ur toppen for att bevara maximal
mangd energi i flodet for senare varmevaxling.
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4.3.2 Produktion av el och mottryckanga

Det varma toppflodet fran flashen dar separation av kokkemikalier och organiska &mnen sker
varmevaxlas med en kall vattenstrom for att sedan ga vidare mot senare separationer. Den kalla
matarvattenstrommen tas in i processen och pumpas upp till ett hégre tryck och far en
temperaturokning i varmevaxlaren vilket gor att dverhettad hogtrycksanga bildas. Angan som bildas
gar genom en turbin dar det bildas tillrackligt mycket el for att tacka processens elbehov. Efter
turbinen bildas mottrycksanga som gar ut ur processen fér annan anvandning inom bruket.

4.3.3 Separation av vatten

Det nedkylda utflodet fran varmevéaxlaren fortsatter till flasharna for att separera bort vattnet fran
koldioxiden och kvarvarande syre. Fullstdndig separation av vattnet ar svar vid radande tryck och
temperatur, vilket gor att flera flashar kommer att behéva anvéandas. Strommen vill behallas vid sa
hogt tryck som maijligt da lagringen av koldioxid kraver hogt tryck. Da en god separation vill erhallas
ar det en avvagning mellan att behalla ett hégre tryck mot att fa en bra separation.

| forsta flashen hojs temperaturen med hjalp av en varmevaxlare och trycket justeras for att fa basta
majliga separation. Vatskestrommen ut ur forsta flashen innehallande framst vatten gar ut i botten,
resten tas ut i toppen och gar vidare till nasta flash. | andra flashen sdnks temperaturen fér att kunna
separera bort mer vatten vilket sedan gar ut i vatskestrommen. | tredje flashen sanks temperaturen
ytterligare och gasflédet ut ur denna fortsatter in i en adsorber.

Adsorbern ar en dubbelverkande enhet som arbetar vaxelvis dar flodet kors genom den forsta
adsorbern medan den andra regenereras. Adsorbern anvands for att ta bort det sista vattnet da inget
vatten far finnas i strommen vid transport och lagring av koldioxid [52]. Efter adsorbern &r det en ren
gasstrom innehallande syrgas och koldioxid som fortséatter in i destillationstornet [53].

Bottenstrommarna innehallande vatten fran de tre flasharna och adsorbern ar vid hég temperatur
och varmevaxlas vilket gor att energin kan anvandas pa andra stallen i processen.

4.3.4 Separation av syrgas

Gasflodet innehallande syrgas och koldioxid ut fran adsorbern kyls kraftigt for att sedan ga in i ett
destillationstorn. Ur bottenflodet pa destillationstornet kommer ren koldioxid som vatska, ur
toppflodet tas syrgas och medféljande koldioxid. Koldioxid och syrgas har liknande angtryck vilket gor
det till den svaraste separationen i processen och ar anledningen till att denna separation gors sist.
Det ar viktigt att koldioxiden har hég renhet da den sedan ska komprimeras, transporteras och lagras
[54], [52]. FoOr att na den 6nskade hoga renheten pa koldioxidstrommen maste ett destillationstorn
anvandas istallet for flashar.

4.4 Pinch-point analys

For att underséka om det finns varme overflodigt i processen eller var det behovs tillsattas varme
gjordes en pinch-point analys for att géra processen sa energieffektiv som majligt. Pinch-point
analysen gjordes med hjalp av ett tillaggsprogram i Excel. Analysen gjordes for att se om extern
varmning och/eller kylning skulle behdva tilldggas. Placering av varmevaxlare undersoktes inte da
detta skulle bli for omfattande. Temperaturforandringen i varje strom, dess massfléde och
varmekapacitet och energin for andringen matades in i programmet. Resultaten kan illustreras i en
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temperatur mot energi graf och viarden for minsta méjliga externa viarmning/kylning och en pinch
temperatur kan utldsas ur denna [55].

4.5 Antaganden for Aspen Plus-modellering

Aspen Plus ar ett modelleringsprogram som hjalper till att modellera processer med hjalp av
termodynamisk data och tillstandsekvationer. NRTL &r en tillstandsekvation som antas kunna
anvandas for detta icke-ideala fall. Detta antagande grundas pa att det finns poldra @mnen i systemet
och bade gas- och vatskefaser existerar [56]. Pumpar, kompressorer och turbiner antas ha en
verkningsgrad pa 0,9 for att fa ett mer verklighetstroget resultat.

Da komponenten svartlut inte finns i Aspen Plus antogs svartlut besta av rent kol och vatten for att
gbra modelleringen maijlig. Forhallandet mellan vatska och kol antogs vara 79 mol% vatten och 21
mol% kol [57]. Adsorbern finns ej som enhet i Aspen Plus darfér approximeras den med en splitter.
Eftersom 100 % av vattnet antas kunna separeras med adsorbern bor denna approximation vara
rimlig [40].

Reaktorn simuleras i Matlab, frdn denna modellering fas vardena pa utstrommen fran reaktorn. De
givna vardena laggs in som utstrommar fran reaktorn i Aspen plus vilket strom 7 och 8 visar i figur 3.
Detta betyder att bildad reaktionsenergi inte tas hansyn till vid fasbestdmning. For att fa dmnenai
ratt faser gors en gas- och en vatskestrom fran reaktorn. Efter reaktorn slas strommarna ihop i
flashen for kokkemikalier.

5. Resultat

Nedan visas de resultat som erhallits fran reaktormodelleringen, évrig processmodellering och
ekonomiska data i form av tabeller och figurer. Dessa resultat kommer diskuteras och blir grunden
for slutsatsen.

5.1 Reaktor

I modell 1 simulerades tre fall, det ena med ren syrgas, det andra med luft och ett referensfall med
korrigerad Arrheniuskonstant som skall efterlikna reaktorn i Burnie. Luft- och syrgasfallen har
okorrigerad Arrheniuskonstant. | tabell 1 i bilaga 4 syns det att simuleringen med syrgas ger en battre
omséattningsgrad, ger en hogre temperatur samt lagre andel syre i utflodet fran reaktorn. Tva fléden
anvindes vid simuleringen, det ena motsvarar referensfallet p& 13,725 kg s och andra flodet, pa
35,725 kg s, motsvarar reaktorns maximala kapacitet vid bibehdllen omsittningsgrad. Detta visas
dven i figurerna 4-5.

Figur 4 visar hur omsattningsgraden med avseende pa organisk komponent varierar med
reaktorvolymen for de tre olika fallen i modell 1. Det &r da tydligt att vid en jamférelse av syrgasfallet
med referensfallet ar det syrgasfallet som ger hogst omsattningsgrad for alla volymer.
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Figur 5. Omsdttningsgrad med avseende pd organisk

komponent som funktion av volym med svartlutsfédet

35,725 ka s fér modell 1.

Figur 5 visar samma modellering som figur 4 men med det hogre flédet av svartlut. | denna figur syns
det en tydligare skillnad i omsattningsgrad mellan fallen vid slutet av reaktorn. Figur 6 visar hur
omsattningsgraden med avseende pa organisk komponent varierar med reaktorvolymen for luft- och
syrgasfallet i modell 2. Denna bild visar att omséattningsgraden for syrgasfallen i de tva modellerna
blir marginell. Skillnaden for luftfallen blir stérre, detta beror pa en kraftig temperatursankning i
borjan av reaktorn och visas i figur 8. Referensfallet har tagits bort fran modell 2 da skillnaden blir

identisk med den som visas i luftfallet.
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Figur 6: Omsdttningsgrad som funktion av reaktorvolym
med syrgas och referensfall. Fléde: 35,725 kg s.

Figur 7 visar hur temperaturen varierar med reaktorvolymen i modell 1, eftersom temperaturen ar
konstant for luftfallen tyder det pa att dessa fall ej nar fasjamvikt. Figur 8 visar hur
temperaturprofilen ser ut med modell 2, detta forklarar den lagre omsattningsgraden som visas i

figur 6.
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Temperatur som funktion av Volym

Temperatur som funktion av Volym
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Figur 8: Temperatur som funktion av reaktorvolym med
syrgas och referensfall for modell 2.

Flode: 13,725 kg s™.

Figur 7. Temperatur som funktion av reaktorvolym
med svartlutsflédet 13,725 kg s fér modell 1.

Med ekvationerna (19-20) i avsnitt 2.2.4 berdknades utloppstemperaturen analytiskt for luftfallet till

587 K och for syrgasfallet till 622 K.

En kdnslighetsanalys gjordes genom att variera en del variabler som paverkar resultatet. De variabler
som varierades ar tryck, inloppstemperatur och syreéverskottet. Konversionen ansags mest
intressant och ar det som redovisas, for figurer se bilaga 3.

5.2 Ovrig process
Inflodet av syrgas och svartlut dr 9,4 kg s* respektive 35,7 kg s. Svartlutsflédet bestdmdes fran

modelleringen av reaktorn, dar det visade sig att reaktorn vid Burnie skulle kunna ha denna kapacitet
med anvandandet av syre. Den vatskeformiga produktstrommen ut ur hela WOO processen
innehaller koldioxid och syre med en molandel O, pa 0,006 ppm. Detta flode ar 8.6 kg s* med ett
tryck av 80 bar, se bilaga 6. Av bildad koldioxid i reaktorn fas 88,6 mol % i produktstrommen som blir
avskiljningsgraden. Energieffektiviteten i processen tas hansyn till bade med avseende pa el och
varme. Med hjalp av turbinen bildas tillrackligt mycket el for att tdcka processens elbehov, se tabell
4. D3 elbehovet &r tackt anvands utflodet fran turbinen som mottrycksanga vid 3,5 bar och 186,4°C

vilket kan anvandas inom bruket.

Tabell 4. Visar hur mycket arbete de olika enheterna krdver/ger

Enhet Arbete [MW]
Pump — svartlut 0,95

Pump — mottrycksanga 0,04

Pump - lagring av CO; 0,096
Kompressor —syrgas 5,39

Turbin — el/anga -6,56

Totalt -0,079

| tabell 5 redovisas valet av processutformning dar den valda processen jamfors med ett fall dar tva
flashar anvandes istdllet for destillationstornet.
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vatten+adsorber
Tva flashar for
syrgasen

Modell Molandel Molandel syrgas | Molandel vatten | Avskiljningsgrad
koldioxid produktstrom produktstrom koldioxid
produktstrom

Tre flashar for ~1 6*10° - 0,886

vatten+adsorber

Destillationstorn

for syrgasen

Tre flashar for 0,99 0,01 - 0,8995

For att gora processen energieffektiv med avseende pa viarme gjordes en pinch-point analys och

resultaten fran denna redovisas i tabell 6 och figur 9. Tabell 6 visar minsta externa

varmebehov/kylbehov som kravs for att driva processen.

Tabell 6. Visar minsta externa virmebehov/kylbehov fér att driva processen.

Varmebehov/kylbehov Energi [kW]
Minsta externa varmebehov 50013
Minsta externa kylbehov 20357
Energibehov som tacks av intern varmevaxling 43130

Figur 9 ar en temperatur-energi graf som visar resultatet fran pinch-point analysen. Den réda linjen
beskriver de varma strommarna som kyls och den blaa linjen visar de strommarna som varms. Den

externa kylningen/varmningen sker dar processens varmevaxling inte racker till. Fér att géra pinch-

point analysen hamtades temperaturen pa strommarna fran bilaga 6.
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Figur 9. Visar en temperatur-energi graf som dr resultatet fran pinch-point analysen.

5.3 Slutliga investeringskostnader

Tabell 7 nedan visar investeringskostnaderna for de enskilda enheterna i vatoxidationsprocessen
berdknade enligt avsnitt 3. Tillsammans utgor kostnaderna i tabell 7 den totala kostnaden for
vatoxidationsprocessen som presenteras i tabell 8.

Tabell 7. Investeringskostnader for enheterna i processen.

Enhet Kostnad [MSEK]
Reaktor 2,24

Flashar 1,41
Destillationstorn 0,48

Pumpar 4,04
Kompressor 15,59

Turbin 18,25
Varmevaxlare 28,57
Adsorber 0,27
Syrgasproduktion 248,76

Tabell 8 visar de berdknade investeringskostnaderna for de olika alternativen som undersokts. |
investeringskostnaden fér sodapannan inkluderas daven kostnaden fér indunstare. Summan av

kostnaderna fran tabell 7 blev 320,5 MSEK.

Tabell 8. Investeringskostnader for olika processer.

Typ av anlaggning Investeringskostnad [MSEK]
WOO med CCS och syrgasanlaggning 320,5
Sodapanna 425,3
CCS pa befintlig sodapanna 358,9
Sodapanna med CCS 784,2
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Genom att anta en livslangd for WOO med CCS och syrgasanlaggning pa 30 ar vilket anlaggningen i
Burnie hade [11] kan en arlig kostnad ber&knas till 10,68 MSEK/ar. Med kontinuerlig driftstid aret
runt utan stopp berdknas den arliga mangden avskild koldioxid till 0,27 Mton/ar. Genom att dividera
den arliga kostnaden med arlig méngd avskild koldioxid erhalls en avskiljningskostnad pa ~40 SEK/ton
koldioxid.

6. Diskussion

| denna studie har en ny process for koldioxidavskiljning undersokts. Genom att studera tre
huvudspar namligen reaktor, processintegration och ekonomi har en bra bild etablerats av hur
processen kan fungera. Nedan diskuteras resultaten och denna diskussion kommer ligga till grund for
slutsatsen, dven eventuella idéer for fortsatta utvecklingar av detta projekt diskuteras.

6.1 Reaktor

Med syrgas istallet for luft erhalls som vantat en hogre omsattningsgrad med samma reaktorvolym,
detta syns i figur 5-7. Syrgasfallet fick som vantat en mycket liknande omsattningsgrad med bada
modellerna medan luftfallen fick en betydligt ssmre omsattningsgrad med modell 2. Det fanns
mojlighet i modell 2 att paverka hur snabbt temperaturen nar jamviktstemperaturen och
omsattningsgraden for luftfallen berodde starkt av detta. | figur 9 syns det att temperaturen sjunker
mycket brant och nar jamvikt innan 10 m? reaktorvolym, om denna lutning gérs mindre blir
omsattningsgraden hogre.

Kanslighetsanalys gjordes for att underséka hur omséattningen paverkades. De variabler som
andrades var totaltrycket, syredverskottet och inloppstemperaturen till reaktorn. Figurerna for dessa
simuleringar ses i bilaga 3. Det kan ses fran figurerna att omsattningsgraden minskar med lagre
totaltryck och lagre inloppstemperatur medan den 6kar med hogre syredverskott.
Inloppstemperaturen dr den parameter som paverkar omsattningsgraden mest medan
syredverskottet endast paverkar marginellt. Trycket i reaktorn paverkar tillrackligt mycket for att det
skall beaktas.

Pa grund av att omsattningsgraden beror starkt pa inloppstemperaturen och att det erhalls en
okande temperaturprofil i syrgasfallet finns troligtvis mojlighet att hdja inloppstemperaturen
ytterligare for syrgasfallet. Darmed kan svartlutsflodet héjas med bibehallen omsattningsgrad.

Det visade sig att temperaturerna ut ur reaktorn i modell 2 stamde bra 6verens med
kontrollberdkningarna vilket styrker att modellerna &r rimliga. Modell 2 gav en nagot lagre
temperatur an de temperaturer som beraknades analytiskt vilket kan forklaras med att omsattningen
inte uppnar 100 % vilket antas i kontrollberakningarna. Dessutom &r kontrollberdkningarna
forenklade och tar inte hansyn till ndgon forandring av varmekapacitet och forangningstemperatur.

| studien modelleras inte reaktorn med nagon katalysator pa grund bristande kinetisk data med
passande enheter. Da reaktioner med katalysator ar 6verlagsen i jamférelse med en stokiometrisk
reaktion hade det troligtvis varit fordelaktigt att studera reaktionen med en katalysator. Katalysator
skulle kunna medféra en battre omsattningsgrad men med praktiska svarigheter sa som
igenpluggning av infléden.
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6.2 Ovrig process

Onskade renheten pa koldioxiden i produktstrdmmen uppnas vilket gér att senare transport och
lagring skulle vara maijlig. | produktstrommen vagdes tva parametrar mot varandra: renhet och
mangd avskild koldioxid. Detta 6vervdagande gjordes i alla separationsenheter genom att hitta en
temperatur vid hogsta maojliga tryck som gav mest medféljande koldioxid och béast separation.
Separationerna i processen forsvarades da ett hogt tryck dnskades genom hela processen for att
underlatta senare transport och lagring. | fortsatta studier skulle transporten och lagringen kunna
undersokas.

Tidigare namnt i avsnitt 2.1.1 sldppte Sveriges skogsindustrier 2014 ut 19,6 miljoner ton koldioxid.
Resultatet visar att den modellerade processen fangar in 8.6 kg koldioxid/s vilket motsvarar 0,27
miljoner ton koldioxid/ar. Om alla skogsindustrier skulle anvdnda sig utav denna teknik skulle en
betydande nettominskning ske.

| tabell 4 syns det att bildad el fran turbinen tacker hela processens elbehov. Processens
overskottsenergi racker dven till att bilda mottrycksanga som kan anvandas for att driva delar i andra
processer. Da ett hogt tryck hélls genom processen sparades el eftersom inte lika mycket
kompression behdvdes infor transporten och lagringen av koldioxiden. Den enhet som kravde mest
el i processen var kompressorn for syrgas.

Tabell 5 och Figur 6 visar att den interna energin tacker stora delar av processens varme- och
kylbehov med hjalp av att flodena varmevaxlas med varandra. Externt varme- och kylbehov kravs vid
framforallt 1aga och héga temperaturer.

| tabell 6 syns det att den 6nskade renheten pa koldioxidstrémmen inte uppnas for det fallet med tva
flashar for separation av syrgasen. Avskiljningsgraden ar daremot battre for det fallet, men da 6nskad
renhet inte kunde uppnas med flashar valdes fallet med destillationstorn som den slutgiltiga
processutformningen.

6.3 Ekonomisk jamforelse

| tabell 8 visas de studerade svartlutsprocesserna med och utan avskiljningsprocess. | férhallande till
inkdp av en sodapanna ar en WOO anldggning billigare. Att investera i en post-combustion process
till en befintlig sodapanna skulle kosta ungefar lika mycket som en WOO anldggning. Eftersom
felmarginalen &r stor ar skillnaden mellan dessa dock inte signifikant. Nagot som bor noteras ar att
dessa kostnader kan variera starkt beroende pa vilken kapacitet anlaggningen har. En WOO
anlaggning kan vara svar att skala till stérre dimensioner da reaktorn redan ar stor vid den kapacitet
som studeras i denna studie. Vid krav pa storre kapacitet skulle ddrmed troligtvis flera parallella
reaktorer behéva anvandas medan en sodapanna kan dimensioneras for storre kapaciteter.

Kostnaden per ton avskild koldioxid uppgick till ~40 SEK/ton. Denna kostnad tar endast hansyn till
investeringskostnaden och skulle bli betydligt storre om driftskostnad och installation inkluderades. |
och med att driftskostnad och installation inte raknas med kan denna kostnad inte stallas mot andra
avskiljningstekniker.
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6.4 Forslag pa framtida studier

Atervinningen av kokkemikalierna ar den grundlaggande aspekten for recirkulationsprocessen i ett
pappers —och massabruk. | detta projekt har ej stor vikt lagts vid denna del av processen dock skulle
detta beh6va undersdkas mer noggrant med laborativt arbete for att kunna faststalla
sammansattningen av den oxiderade svartluten och om den skiljer sig fran sodapannans smalta.
Skulle den oxiderade svartluten skilja sig avsevart fran smaltan skulle rekaustiseringsprocessen
behéva utvecklas. Aven experimentella studier med svartlut med avseende p4 kinetik och
separationer skulle behéva genomforas da manga antaganden gjorts.

Reaktormodellen skulle behova utvecklas vidare till en mer robust modell da just nu tva olika
modeller anvénds och jamférs med varandra for att kunna dra slutsatser. Aven en modell dar
katalysator anvands bor tas fram samt att fler katalysatorstudier kravs, detta for att kunna 6ka
flodena och darmed gora processen mer attraktiv for industrierna. Fasjamvikten i reaktorn behover
undersokas och korrelera till mass- och energibalanserna pa ett bra sétt.

Den ekonomiska jamférelse som gjorts blir en grov uppskattning da kostnadsdata &r svar att fa del
av, aven uppskalning ger ett betydande bidrag. For att fa en mer korrekt kostnadsuppskattning skulle
darfér samarbete med foretag kunna vara av intresse. | samband med detta skulle dven transport
och lagring av koldioxid kunna undersoékas.

7. Slutsats

Detta projekt undersokte en ny process, vatoxidation med syre (WOO), for att avskilja koldioxid fran
forbranning av svartlut. Studien visar att processen ar genomférbar och ekonomiskt férdelaktig vid
byggande av ny process. Utifran resultaten kan slutsatsen dras att ett inforande av denna process till
dagens pappers- och massabruk skulle bidra till en minskning av koldioxid i atmosfaren. Da
kostnaden ar grovt uppskattad ar det inte mojligt att dra en slutsats om skillnaden i kostnad mellan
att investera i CCS pa en befintlig sodapanna och en WOO anlédggning. Reaktormodelleringen visade
att anvandning av syre har stora fordelar jamfort med luft och processimuleringen visade att
processen i princip kan vara sjdlvforsérjande med export av processanga. Processen visade sig ha en
god effektivitet vid separation av koldioxid men da WOO &r en ny teknik som inte beprovats tidigare
skulle mer undersdkning behdvas pa WOO for att avgora dess potential som framtida CCS teknik.
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Bilagor

Bilaga 1: Varmekapacitetskonstanter

Konstanter for berakning av varmekapacitet for olika komponenter.
Amne/Kons | A B C D
tant
Vatten 7.243*1071 | 1.039*107- | -1.497*107- | -
2 6
Syrgas 28.11 -3.7*107-6 | 1.746*107- | -1.065*10"-
5 8
Kvavgas 31.15 -0.01357 2.68*107-5 | -1.168*10"-
8
Koldioxid 19,8 0,07344 -5,602*107- | 1,715*10"-
5 8
Vattenanga | 32,24 0,001924 1,055*107- | -3,596*107-
5 9

Bilaga 2: Harledning av reaktorantaganden
Ekvationer for modellantaganden angaende reaktorn. Ekvation (1) ger definitionen av Peclets tal vid
massdiffusion [1]

v

Pe = dreqr * 5 — (1)
AB

Dar Dasg ar diffusionskonstanten, v hastigheten och dreac ar diametern goér reaktorn. Genom att
approximera svartluten som vatten vid inflodet kan en diffusionskonstant for syrgas i svartlut erhallas
vid 20°C, 1,97*10° m?/s [2]. Omvandling av Stokes-Einsteins ekvation (2) kan sedan en ge en
ekvations som gor att en slutsats kan dras om hur diffusionskonstanten boér andras med
temperaturen, se ekvation (3) [3].

T
DAB =kx (6*71*7‘,4*#3) (2)

Dar K ar Boltzmanns konstant, ra ar molekylara radien hos 16st amne A (Syrgas) och s ar viskositeten
hos svartlut. Radien, Boltzmanns konstant samt 6*pi ar konstanta vid temperaturférandring vilket
gor att de forkortas bort. Omvandlingen ger:

D
293K __ 203K % Hs97K (3)
Dso7k 597K*Uz93K
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Berdkning av svartluts dynamiska viskositet sker med ekvation(4-6) [4].
GL-=Gwi+61i*X+G2i*X2+631*X3 (4)

Dér G; ar tva olika varden G; samt G,, den kinematiska viskositeten beraknas sedan med ekvation

W = exp (Gl + (%)) (5).

Da densiteten for svartluten vid inloppet kan berdknas med den Matlab-fil som anvands vid
modelleringen, kan da den dynamiska viskositeten berdknas med ekvation (6).

U=p*w (6)

Detta ger tva olika viskositeter vilka med ekvation (3) ger diffusionskonstanten vid 600K, da denna
diffusionskonstant satts in i ekvation (1) med bestamt flode (fran Matlab-filen) och en
reaktordiameter pa 2 meter ger detta att Peclets tal blir >>>1, vilket gor att dispersionen anses vara
forsumbar vid inloppet till reaktorn.

Genom reaktorn kommer sedan andelen organiskt material att minska vilket gor att andelen vatteni
svartlut okar vilket gor att approximationen till vatten blir battre och Peclets tal bor fortsatta vara
hogt. | ett simuleringsfall forangas delvis vattnet som finns i svartluten samt det som bildas i
reaktionen, dd kommer bade andelen vatten (I) samt organiskt material att minska, detta gor att
andelen kokkemikalier blir hg och diffusionskonstanten antas inte fa ett hogre varde an vatten vilket
gor att Peclets tal ar hogt daven vid denna modellering. Det héga vardet av Peclets tal dven vid
langsamma fléden styrks av resonemang fran Laurence A. Belfiore [4]

Kallor bilaga 2:

1. James R. Welty, Gregory L. Rorrer, David G. Foster whith contributions from A. N.
Bhaskarwar, Fundamentals of Momentum, Heat and Mass Transfer, 6™ edition, John Wiley &
Sons Inc, USA, 2015, sid. 599

2. Tom Richard, Calculating the Oxygen Diffusion Coefficient in Water, Cornell Waste
Management Institute, Cornell University, 1996, Hamtad[8/3-2016], Tillganglig;
http://compost.css.cornell.edu/oxygen/oxygen.diff.water.html#txt2

3. James R. Welty, Gregory L. Rorrer, David G. Foster whith contributions from A. N.
Bhaskarwar, Fundamentals of Momentum, Heat and Mass Transfer, 6™ edition, John Wiley &
Sons Inc, USA, 2015, sid. 397

4. J. Gullichsen & C.J. Fogelholm, Chemical Pulping, Papermaking science and technology, Book
B, sid.15-20.

5. Laurence A. Belfiore, Transport Phenomena for Chemical Reactor Design, John Wiley & Sons,
Inc, USA, 2003, sid. 265-272 och 277-278.
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Bilaga 3: Kadnslighetsanalys
Figur 1-3 visar kanslighetsanalys utford pa inloppstemperatur, totaltrycket i reaktorn och
syredverskottet, ovriga parametrar sattes till sitt ursprungsvarde.

Konversion mot inloppstemperatur
1 : ! ' . ' ;

09F

0.8F

0.7

Konversion

06F

05

Syrgasfall
04 4 I

560 565 570 575 580 585 590 595 600
Inloppstemperatur [K]

Figur 1. Konversion mot inloppstemperaturen.

Konversion mot totaltryck
0.99 T T T T T

0.98

0.97 +

0.96

Konversion

095+

0.94 +

0.93
Syrgasfall
092 A A A A A
16.5 17 175 18 185 19 195

Totaltryck [MPa])

Figur 2. Konversion mot totaltrycket i reaktorn.
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Konversion mot 6kande syredverskott

0.998 —
0.996 | _— .
o
0994 |
0992}
g 0.99+
(]
§ 0988}
X
0986+
0.984 |
0.982 :
'
0.98 : ; . :
1 1.05 1.1 1.15 1.2 125
Syredverskott [-]
Figur 3. Konversion mot syreéverskott.
Bilaga 4: Tabell med reaktorvarden
Variabel/Fall Syrgas Luft Burnie
(referensfall)
Tut 613,874 597 597
Tin 597 597 597
P 19500000 19500000 19500000
X 0,9997 0,9967 0,9748
Fanga 11,8353 12,0461 11,7818
Fco2 3,8235 3,8119 3,7283
Fo2 0,0011 0,0121 0,0911
Forg 3,2219*10* 0,0035 0,0263
Svartlutsflode 13,725 13,725 13,725
Syreandel, gasfas 7,1323*10° 4,3663*10* 0,0033
Overskott syre i 1/1 1/1 1/1
inflode
Reaktor volym 95 95 95
Reaktorkostnad [SEK] | 1,0525*107 1,0525*107
Forhojt flode 35,725
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Genomforande

Olika variabler och ekvationer i systemet beror pa varandra vilket medforde att en analytisk 16sning
inte var ett alternativ. Darmed behovdes en numerisk |[6sningsmetod och till detta valdes MATLAB.
Genom att skapa en funktionsfil, dar de olika variablerna som skulle féljas genom reaktorn
definierades, och sedan satta upp ekvationerna enligt volymsberoende kunde de olika ekvationerna
|6sas som kopplade ODE:er. For att kunna kontrollera att funktionsfilen gér som den skall,
exempelvis vid angbildningen, anvands sa kallade if-satser. | en if-sats ges ett villkor och darefter
bestams hur delar av funktionsfilen (ekvationer och/eller variabler) skall vara definierade vid detta
villkor, alltsa tvingas funktionsfilen att folja ett kommando.

Anpassning av hastighetskonstanten kunde goras genom att vissa variabler skulle konvergera mot
nagon punkt given i den verkliga reaktorn. Starttemperatur, total reaktorvolym, reaktortryck, inflode
och omsattningsgrad var givha och mangden bildad anga bortsags ifran sa lange det antog ett rimligt
varde. Hastighetskonstanten kunde sedan andras tills omsattningsgraden antog ett godtagbart varde
nara den verkliga reaktorn. Mangden skapad anga var viktig att kontrollera da energin som finns
lagrad i angan ar anvandbar i andra delar av processen men samtidigt fick hansyn tas till hur mycket
anga som i ett verkligt fall skulle kunna skapas utan att helt torka ut svartluten och endast fa den
fasta delen kvar. Detta skulle i en verklig anlaggning skapa driftproblem vid pumpning av materialet.

Massomsattningen med avseende pa kolet i svartluten var dven den viktig att studera. Den bor na ett
tillrackligt hogt varde (~90 %) sa att reaktorn inte blir alltfor oproportionerligt stor till en for lag
omsattning. Den bor dven folja ett forvantat monster, alltsa att derivatan dr som storst inledningsvis
da skillnaderna i koncentration dr som stérst och sedan konvergera mot ett konstant varde.

Att fa en hog massomsattning hanger ihop med den ekonomiska delen, att fa avskilt sa mycket
koldioxid som maijligt till minsta kostnad, att da kunna omvandla storsta mojliga mangd kol till
koldioxid ar viktigt.

Vid genomférande av den jamviktsstyrda reaktormodellen infordes en konstant som bestammer hur
snabbt temperaturandringen kan ske. Konstanten valdes sa att temperaturprofilen blev mer realistisk
och sa att all 6verskottsvarme inte skulle medféra en omedelbar forangning.

Kod for Matlab
Nedan visas scripten fér modell 1 syrgasfallet. For att dndra till modell 2 dandras balanserna i
funktionsfilen. For att byta till luft [aggs kvave till i mass- och varmebalanserna.

Kor-script for Matlab

% Reaktorparametrar:
Ftot0=13.725;
13.725, 35.725
Syre=1.00;
V_start=0;
V_final=95;

o\

Fléde av svartlut vid start [kg/s],

o\

Overskottssyre vid start
Startvolym [m3]
Reaktorvolym [m3], 95

o\

o\

T0=597; % Temperatur vid start [K], 597
x0=0; % Omsattningsgrad vid start
Fs0=0; % Mangd bildad anga vid start [kg/s]
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Fkondensat=0;
reaktorn [kg/s],6,44,
Ptot=19500000;

O=skall vara

% Molmassor:
MMv=18;
MMa=12;
MMo=32;
MMco2=44;

% Infldden

FaO=Ftot0*0.076;

start [kg/s]

FhO=Ftot0*0.0076;

vid start [kg/s]
Fi0=Ftot0*(1-0.076-0.0076-0.85) ;
[kg/s]

FvO=Ftot0- (Fa0+FhO+Fi0) +Fkondensat;
[kg/s]
Fo20=(Fa0*Syre/MMa+Fh0*Syre/4) *MMo;
Fn2=Fo020*3.264;

23.135%(syre) 75.518/23.135=3.264

o\

o\

o\

o\

o\

o\

o\

o\

o\

o\

o\

o\

CHALMERS

Flode av tillsatt kondensat innan

Tryck [Pa]l, 19500000

for
for
for
for

Molmassa
Molmassa
Molmassa
Molmassa

vatten [kg/kmol]
kol [kg/kmol]
syrgas [kg/kmol]
koldioxid [kg/kmol]

Fldde av kol 1 organisk komponent wvid

Flode av vate 1 organisk komponent

Flode av inert material vid start

Flode av flytande vatten vid start
Flode

Flode

av
av

syre vid start [kg/s]
kvavgas, massandel=75.518%

[V Ul=0dell3 (Qode_eqg2till, [V_start V_final], [TO xO

FsO0],[],Ftot0,Ptot, TO, Syre,Fkondensat) ; %

ODE fOr syre

[V1 Ul]l=o0dell3 (Q@ode_eqg2lufttill, [V_start V_finall, [TO xO0

FsO0],[],Ftot0,Ptot,TO0, Syre,Fn2,Fkondensat) ; %

ODE for luft

[V2 U2]=0dell3 (@ode_eg2luftburnie, [V_start V_final], [TO xO0

FsO0],[],Ftot0,Ptot,TO0, Syre,Fn2,Fkondensat) ; %

% Varden fran syrgasfallet

Ts=U(:,1);
olika volymer [K] syre
xs=U(:,2);

vid olika volymer syre
Fsteams=U(:,3);

olika volymer [kg/s] syre
Tuts=Ts (end) ;
reaktorn [K] syre

xuts=xs (end) ;

ur reaktorn syre
Fsteamuts=Fsteams (end) ;
reaktorn [kg/s] syre

Fco2=(Fa0/MMa) *xs (end) *MMco2;
reaktorn [kg/s], syre

Fo2=((Fo20/MMo) - (Fa0/MMa+Fh0/4) *xs (end) ) *MMo;

reaktorn [kg/s],
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ODE for luft, burnie

o\

Vektor med temperaturer vid

o\

Vektor med omsdttningsgrader

o\

Vektor med floéde av anga vid

[)

% Visar uttemperaturen ut ur
o

% Visar omsattningsgrad ut

% Visar angflédet ut ur

[)

% Flode av koldioxid ut ur

% Flode av syre ut ur



CHALMERS

Fa=Fa0* (1l-xs(end)); % Flode av organisk komponent
ut ur reaktorn [kg/s], syre

Syreut=Fo2/ (Fo2+Fco2+Fsteamuts) ; % Andel syre ut ur reaktorn,
syre

% Varden fran luftfallet

T1=U1(:,1); % Vektor med temperaturer vid
olika volymer [K]

x1=U1(:,2); % Vektor med
omsattningsgrader vid olika volymer

Fsteam=Ul(:,3); % Vektor med fléde av anga vid
olika volymer [kg/s]

Tut=T1l (end) ; % Visar uttemperaturen ut ur
reaktorn [K]

xut=x1 (end) ; % Visar omsattningsgrad ut ur
reaktorn

o\

Fsteamut=Fsteam(end) ;
reaktorn [kg/s]

Visar angflddet ut ur

Fco2l=(Fa0/MMa) *x1 (end) *MMco2; % Flode av koldioxid ut ur
reaktorn [kg/s]

Fo2l=((Fo20/MMo) - (Fa0/MMa+Fh0/4) *x1 (end) ) *MMo; % Flode av syre ut ur
reaktorn [kg/s]

Fal=FaO* (1-x1(end)); % Flode av organisk
komponent ut ur reaktorn [kg/s]

Syreutl=Fo021/ (Fo2l+Fco2l+Fsteamut+Fn2) ; % Andel syre ut ur
reaktorn

[)

% Burnie-varden
xb=U2(:,2);
xbut=xb (end) ;
Tb=U2(:,1);
Tbhb=Tb (end) ;
Fang=U2(:,3);
Fangg=Fang (end)

Fco2b=(Fal0/MMa) *xb (end) *MMco2; % Flode av koldioxid ut ur
reaktorn [kg/s]

Fo2b=((Fo20/MMo) - (Fa0/MMa+Fh0/4) *xb (end) ) *MMo; % Flode av syre ut ur
reaktorn [kg/s]

Fab=Fa0* (1-xb(end)) ; % Fldde av organisk
komponent ut ur reaktorn [kg/s]
Syreutb=Fo2b/ (Fo2b+Fco2b+Fangg+Fn2) ; % Andel syre ut ur reaktorn

[)

% Plottar grafer

figure (1)

plot (V,xs, 'red")

xlabel ('Volym [m3]")

ylabel ('Konversion')

title('Konversion som funktion av Volym')
legend('Syrgasfall'")

hold on
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figure (1)

plot (V1l,x1, 'blue')
xlabel ('Volym [m3]")
ylabel ('Konversion')

hold on

figure(2)

plot (V,Ts, 'red")

xlabel ('Volym [m3]")

ylabel ('Temperatur [K]"')
title('Temperatur som funktion av Volym')
legend('Syrgasfall'")

hold on

figure(2)

plot (V1,Tl, '—--blue'")

xlabel ('Volym [m3]")

ylabel ('Temperatur [K]")

title('Temperatur som funktion av Volym')
legend('Syrgasfall', 'Luftfall', 'location', '"east")

hold on

figure(3)

plot (V,Fsteams, 'red")

xlabel ('Volym [m3]")

yvlabel ('Angfléde [kg/s]')
title('Angfléde som funktion av Volym')
legend('Syrgasfall'")

hold on

figure(3)

plot (V1,Fsteam, "blue')

xlabel ('Volym [m3]")

yvlabel ('Angfléde [kg/s]l')

title('Angfldde som funktion av Volym')
legend('Syrgasfall', 'Luftfall', 'location', "southeast"')
hold on

figure (1)

plot (V2,xb, 'black")

title('Konversion som funktion av Volym')
legend('Syrgasfall', 'Luftfall', '"Burnie', 'location', 'southeast"')
hold off

figure (2)

plot (V2,Tb, 'o black")

title('Temperatur som funktion av Volym')
legend('Syrgasfall', 'Luftfall', 'Burnie', 'location', 'east')
hold off
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figure (3)

plot (V2,Fang, '"black")

title('Angfléde som funktion av Volym')
legend('Syrgasfall', 'Luftfall', 'Burnie', '"location', 'southeast"')
hold off

% Kostnadsberdkningar reaktorn.

sek=8.29; % 1 Dollar=
8.29 kr 28/3-2016

ft=0.3048; s 1
foot=0.3048 m

psi=0.000145037738; 1
Pa=0.000145037738 psi

P=Ptot*psi; % omvandlar
trycket till psi

index=(537.1/444.2); % Index
2015/Index 2004

a=3.3; % faktor for
materialval, kOr med rostfritt/rostfritt da det ej fanns en med nickel
b=0.08; % faktor for
materialval

Diam=2; % Diametern

hos reaktorn [m]
rm=Diam/2;
reakton [m]

o\

Radien hos

Lm=V_final/ (pi*rm*rm) ; % Lé&ngden
hos reaktorn [m]

L=Lm/ft; % omvandlar
till feet.

Dia=Diam/ft; % Omvandlar
till feet.

r=rm/ft; % Omvandlar
till feet.

o\

Atv=r*r*pi;
Tvarsnittsarea 1 ft”2
Amantel=2*r*L*pi;
Mantelarean 1 ft”2

o\

Cbh=exp(11.0545-0.9228*1og(Amantel)+0.09861* (log(Amantel)"2)); % Kostnad
for stegar och plattformar pa den vertikala reaktorn

Fp=0.9803+0.018* (P/100)+0.0017* ((P/100)"2); % Ekvation
for tryckfaktor, galler dock bara till 2000 psi, vi har ca 2900 psi,
diskuteral!!!!

Fm=a+ ( (Amantel/100) *b) ; % Ekvation
for materialkostnadsdel
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Fl=1; % faktor for
langden, finns bara till 20 ft, reaktorn ar 99 ft, diskutera!!!!!

Cp=Fp*Cb*Fm*F1; % Kostnad
for reaktorn i dollar

Cpsek=Cp*sek; % Kostnad
for reaktorn i kr

totkostreak=1.05*5.7*(313.35/284.22) *Cpsek % Kostnad

med langfaktor och indexkorrigering, Kalla index;
http://www.scb.se/sv_/Hitta-statistik/Statistik—-efter—-amne/Priser—-och-
konsumtion/Konsumentprisindex/Konsumentprisindex-
KPI/33772/33779/Konsumentprisindex-KPI/272151/

% Berdkning av kompressor och pump
% Wl=Svartluts pump W2=kompressor syrgas, W3=pump for mottrycksanga,
W4=pump lagring, WS=turbin Ce=Ck*((S)"n);

Swl=954.95; % Enhet for dimensionering [kW]
Sw2=5390; % Enhet for dimensionering [kW]

Sw3=47.306;
Sw4=95.992;

Sw5=6563;

Ck=1160; % Pund konstant.
n=0.8; % Index faktor
Cwl=Ck* (Swl”n);

Cw2=Ck* (Sw2"n) ;

Cw3=Ck* (Sw3"n) ;

Cwi4=Ck* (Sw4"n) ;

CwS=Ck* (Sw5"n) ;

pund=11.5; % kr/pund
Cwll=Ck* (Swl”n) *pund

Cw22=Ck* (Sw2”n) *pund

Cw33=Ck* (Sw3"n) *pund

Cwd4=Ck* (Sw4"n) *pund

Cw55=Ck* (Sw5"n) *pund
till=Cwll+Cw33+Cw44

kostpk=(Cwl+Cw2+Cw3+Cw4+Cw5) *pund;

[

% Berdkning flashar och destillationstorn

Diafl=1.6764;
Diaf2=1.6764;
Diaf3=1.3716;
Diaf4=2.1336;
Ddest=1.0668;
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platdia=0.5;
botten=12; % Antal bottnar desttorn

langdl=4.7244;
langd2=4.2672;
langd3=3.6576;
langd4=3.6576;
langddest=10.9728;

RF=2; % Kostnadsfaktor rostfritt stal
I12004=279.2; % Index 2004
I12015=313.35; % Index 2015

I=I12015/12004;

o\

Indexkorrigering

% Avldsning for flashar och destillationstorn
if Diafl1<0.5
vardel=langdl;
elseif Diafl<l
if Diafl1>0.5
vardel=langdl*0.7857+2.6429;
end
elseif Diafl<2
if Diafl>1
vardel=1langdl*0.44285+6.67;
end
elseif Diafl<3
if Diafl>2
vardel=0.3428*1langdl+9.4716;
end
end

if Diaf2<0.5
varde2=langd?2;

elseif Diaf2<l1l
if Diaf2>0.5

varde2=langd2*0.7857+2.6429;
end

elseif Diaf2<2
if Diaf2>1
varde2=langd2*0.44285+6.67;
end

elseif Diaf2<3
if Diaf2>2

varde2=0.3428*1langd2+9.4716;

end

end

if Diaf3<0.5
varde3=langd3;
elseif Diaf3<1
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if Diaf3>0.5

varde3=1langd3*0.7857+2.6429;
end

elseif Diaf3<2
if Diaf3>1
varde3=1langd3*0.44285+6.67;
end

elseif Diaf3<3
if Diaf3>2

varde3=0.3428*1langd3+9.4716;

end

end

if Diaf4<0.5
varded4=langd4;

elseif Diaf4<l
if Diaf4>0.5

varded4=langd4*0.7857+2.6429;
end

elseif Diaf4d<2
if Diaf4>1
varded4=1langd4*0.44285+6.67;
end

elseif Diaf4<3
if Diaf4d>2

varde4=0.3428*1langd4+9.4716;

end

end

% Destillationstorn

if Ddest<0.5
vardeb=langddest;

elseif Ddest<l
if Ddest>0.5

vardeb=langddest*0.7857+2.6429;
end

elseif Ddest<2
if Ddest>1
vardeb=langddest*0.44285+6.67;
end

elseif Ddest<3
if Ddest>2

varde5=0.3428*1langddest+9.4716;

end

end

% Berdkning av varmevaxlare, Varmevaxlar area=3107.72 m2
Avvx=3107.72; % [m2]
VVX=(0.66*Avvx+3.5)*1000; % VVX kostnad ej sek

% Berakning av flash kostnader
Pfl=1.4;
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kostfl=vardel*1000*P£1*RF;

kostf2=varde2*1000*P£2*RF;

kostf3=varde3*1000*P£3*RF;

kostfd4=varded4*1000*Pf4*RF;

[)

% Avldsning av plattor i destillationstorn
platkost=292*platdia-26; % Kostnad for en botten i desttorn

[)

% Berdkning av destillationstorn kostnad

pPfd=1.4; % Tryck faktor
kostdest=botten*platkost*1l.7+varde5*P£d*RF*1000; % Kostnad

destillationstorn i1 pund exklusive langfaktor och inedxkorr
investproc=(kostfl+kostf2+kostf3+kostf4+kostdest+VVX) *pund;

totinvest=(investproc+Cpsek+kostpk) *index;

Funktionsfil for Matlab

function dUdvV=ode_eqg2till(V,U,Ftot0,Ptot,T0, Syre,Fkondensat) % Syrgasfall
med angbildning i reaktorn

T=U(1l),; x=U(2); Fs=U(3);

% Data:

A=28.11; B=-3.7*10"-6; C=1.746*10"-5; D=-1.065*10"-8;
syres T-beroende.

Av=7.243*10"1; Bv=1.039*10"-2; Cv=-1.497*10"-6;
Vattens T-beroende.

o\

Konstanter for

o\

Konstanter for

Ea=135000; % Aktiveringsenergi
[J/mol]

k0=9.08*10"8; % Arrhenius
konstant [((kg/m3)"-0.38)/s], Referensvarde har varit; 9.08*1078, detta har
sedan modifierats efter verkligt fall.

R=8.314; % Allmdna
gaskonstanten [J/K*mol]

Cpo2=(A+B*TO0+C*TO*TO0+D*TO*T0O*T0) /32; % Varmekapacitet
for syrgas [kJ/kg*K]

Cpw= (AV+Bv*T0+Cv*T0*T0) /18; % Varmekapacitet
for vatten [kJ/kg*K]

H0=2438132; % Henrys konstant
[m3*Pa/kg]
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$H=HO*exp ((1/1700)* ((T)-298)); % Henrys konstant
som funktion av T [m3*Pa/kg], Kalla:
https://chemengineering wikispaces.com/Henry%27s+Law

H=HO*exp ((-1700) (1/T)-1/298)); % Kolla vilken av
ekvationerna som dr ratt! Den Ovre ger battre resultat.
dHr=-14000; % Varmevarde for

svartluten [kJ/kg]

% Berdkning av angbildningsvdrme vid radande temperatur
Th=[300 305 310 315 320 325 330 335 340 345 350 355 360 365 366 367 368 369
370]1+273.15; %
Temperaturer som data baseras pa [K]
=[1344.9 1373.2 1402.1 1431.8 1462.2 1493.6 1526.0 1559.8 1594.9 1631.9
1671.9 1713.9 1761.6 1817.6 1830.4 1844.1 1858.7 1874.7 1892.5]1*10"3; %
Angbildningsentalpi vid midttnad och Ptot [J/kg]
=[85.917 92.135 98.694 105.61 112.89 120.57 128.64 137.15 146.08 155.47

165.37 175.77 186.74 198.30 200.68 203.11 205.55 208.02 210.53]1*10"5; %
Méttnadstryck [Pa]

=[1.4036 1.4247 1.4475 1.4722 1.4992 1.5289 1.562 1.599 1.639 1.686 1.741
l 807 1.894 2.016 2.048 2.083 2.123 2.170 2.2251*10"-3; %
Volymiteter [m3/kg]
Huk=hT+vT.* (Ptot-PT);
% Entalpier for underkyld véatska [J/kg]
Hang=[2749 2739 2727 2714 2700 2684 2665 2645 2622 2595 2564 2527 2481 2421
2406 2373 2353 2390 23311*1073; %
Entalpier for mattad anga [J/kg]
Hvap=Hang-Huk;
% Berdknade angbildningsentalpier [J/kg]
p2=polyfit (Th, Hvap, 2) ;
% Andragradsfunktion som stdmmer bdst Overens med datan
dHsteam=(p2 (3)+p2(2) .*T+p2 (1) .*T."2)*10"-3;
% Angbildningsentalpi fér rddande temperatur i reaktorn [kJ/kg]

[

% Molmassor:

MMv=18; % Molmassa for vatten [kg/kmol]
MMa=12; % Molmassa for kol [kg/kmol]
MMo=32; % Molmassa for syrgas [kg/kmol]
MMco2=44; % Molmassa for koldioxid [kg/kmol]

[

% Definition av startfldden:
FaO0=Ftot0*0.076; % Flode av kol 1 organisk komponent wvid
start [kg/s]

FhO=Ftot0*0.0076;

vid start [kg/s]
FiO0=Ftot0*(1-0.076-0.0076-0.85);
(kg/s]

FvO=Ftot0- (Fa0+Fh0+Fi0) +Fkondensat;
[kg/s]
Fo20=(Fa0*Syre/MMa+Fh0*Syre/4) *MMo;

o\

Flodde av vate i organisk komponent

o\

Flode av inert material vid start

o\

Flode av flytande vatten vid start

o\

Flbéde av syre vid start [kg/s]

[

% Omsattning av komponenter:
Fa=Fa0* (1-x);

svartluten [kg/s]

Institutionen f6r Energi och Miljo
CHALMERS TEKNISKA HOGSKOLA
Goteborg, Sverige 2016

o\

Flode av kol 1 organisk komponent i



15

CHALMERS

Fco2=(Fa0*x/MMa) *MMco2; % Flode av koldioxid [kg/s]

Fh=FhO-Fh0*x; % Flode av vate 1 organisk komponent

[kg/s], tagit bort 2:an

if Fh>0
Fv=(Fv0/MMv+Fh0*x/2-Fs/MMv) *MMv ;

funktion av omsattningsgrad [kg/s]
Fo2=(Fo020/MMo-Fal0*x/MMa-Fh0*x/4) *MMo; $ Flode av syrgas som funktion

av omsattningsgrad [kg/s]

elseif Fh<=0.001
Fv=(Fv0/MMv+Fh0/2-Fs/MMv) *MMv ;

funktion av omsattningsgrad [kg/s]

o\

Flode av flytande vatten som

\

o\

Flode av flytande vatten som

Fo2=(Fo020/MMo-Fal0*x/MMa-Fh0/4) *MMo; % Flode av syrgas som funktion
av omsattningsgrad [kg/s]
Fh=0; % Nar allt vate 1 den organiska

fasen reagerat satts flodet till 0 for att motverka negativa fldéden [kg/s]
end

Ftot=Fv+Fa+Fo2+Fco2+Fs+Fi0+Fh; % Totalfldéde [kg/s] (Skall vara
konstant)

Ftottr=Fco2+Fo2+Fs; % Totalfldde av gas [kg/s]
Ftotsv=Fv+Fa+Fi0+Fh; % Totalfldde av svartlut [kg/s]

[)

% Massandel & koncentration:

Q0= (Fa+Fh) /Ftotsv; % Massandel
av organiskt material i svartluten

QQi=(Fa+Fh+Fi0) /Ftotsv; % Massandel
av fast material i svartluten

ro25=997+649*QQ1; % Densitet
av svartlut vid 25 celsius [kg/m3]
rot=ro25*(1.008-(0.237*(T-273)/1000)-1.94*((T-273)/1000)"2); % Densitet
av svartlut [kg/m3]

Ca=QQ*rot; %
Koncentration av organiskt material i svartluten [kg/m3]

% Partialtryck av syre:

yo2=Fo2/Ftottr; % Andel syrgas 1 gasfasen
Po2=yo2*Ptot; % Partialtryck av syrgas [Pa]

(Har antas att syre ar ideal gas!)

Cpbl=Cpw* (1-QQ1)+(1.675+(3.31*T0)/1000)*QQi+(4.87-20*T0/1000)* (1-
Q0Q1) *QQi"3; % Varmekapacitet for svartluten [kJ/kg*K]

% Reaktionshastighet:
karr=k0*exp (-Ea/ (R*T)) ;
reaktionen [ ((kg/m3)"-0.38)/s]
ra=-karr*Ca* (Po2/H)"0.38;

o\

Hastighetskonstant for

o\

Reaktionshastighet [kg/m3*s]

dxdV=-ra/Fal; $ Andring av oms&ttningsgrad d&
volymen dndras

dTdv=(-ra* (-dHr) )/ (Ftot0*Cpbl+Fo20*Cpo2) ; $ Andring av temperatur da
volymen andras
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dFsdv=0; % Ingen a&ngbildning om inget
annat anges

% Mattnadstryck for vattendnga vid sina respektive temperaturer
Ps=(Fs/Ftottr) *Ptot; % Partialtryck av vattendnga
[Pa]

Tsatv=[305 310 315 320 325 330 335 340 345 350 355 360 365 366 367 368 369
370]1+273.15;

Psatv=[92.135 98.694 105.61 112.89 120.57 128.64 137.15 146.08 155.47
165.37 175.77 186.74 198.30 200.68 203.11 205.55 208.02 210.53]1*10"5;

pl=polyfit (Psatv, Tsatv,2); % Skapar en andragradsekvation
som fdljer mattnadskurvan for vattenadnga
Ts=pl(3)+pl(2)*Ps+pl(1l)*Ps"2; % Mdttnadstemperatur £for

partialtrycket av anga

[)

% Om temperaturen i reaktorn ar hdgre an madttnadstemperaturen vid
partialtrycket av &ngan kommer anga bildas:
if T>Ts
dTdv=0;
dFsdV=(-ra* (-dHr) ) /dHsteam;
end

dudv=[dTdVv
dxdv
dFsdV];

end
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respektive flode ar: storlek, temperatur, tryck, andel gas-/vatskefas och molandel med avseende pa

koldioxid, syrgas, vatten och svartlut.

Tabell 1. Visar parametrarna fér alla flodena i processen

Strom | Flode |[TI[°C] | P Andel | Andel CO; 0, H,0 C

[kg/s] [bar] gasfas | vatskefas | [mol [mol [mol [mol
andel] | andel] | andel] | andel]

1 9,4 80 8 1 - - 1 - -

2 9,4 594,2 | 195 1 - - 1 - -

3 9,4 323,9 | 195 1 - - 1 - -

4 35,7 140 4 - 1 - - 0,79 0,21

5 35,7 144,3 | 195 - 1 - - 0,79 0,21

6 35,7 323,9 | 195 - 1 - - 0,79 0,21

7 40,1 340,5 | 195 1 - 0,12 0,003 | 0,88 -

8 5,0 340,5 | 195 - 1 - - 0,42 0,58

9 2,96 370,8 | 30 - 1 0,001 | 2*10° | 0,13 0,87

10 42,2 370,8 | 30 1 - 0,11 0,003 | 0,89 -

11 28,4 26,7 1 - 1 - - 1 -

12 28,4 27,2 18,1 - 1 - - 1 -

13 28,4 368,2 | 18,1 1 - - - 1 -

14 28,4 170,5 |3 1 - - - 1 -

15 42,2 127,6 | 30 0,05 0,95 0,11 0,003 | 0,89 -

16 29,2 208 22 1 - 0,17 0,004 | 0,83 -

17 12,9 208 22 - 1 0,004 |3*10° |1 -

18 18,8 200 22 1 - 0,29 0,008 |0,7 -

19 10,4 200 22 - 1 0,008 | 7*10° | 0,99 -

20 14,5 190 22 1 - 0,43 0,011 | 0,56 -

21 4,3 190 22 - 1 0,01 6*10° | 0,99 -

22 9,5 190 22 1 - 0,97 0,03 - -

23 5 190 22 - 1 - - 1 -

24 32,7 200,4 | 22 - 1 0,006 | 5*10° | 0,99 -

25 32,7 25 22 - 1 0,006 |5*10° | 0,99 -

26 0,83 -26 22 1 - 0,73 0,27 - -

27 8,6 -16 22 - 1 ~1 6*107° | - -

28 8,6 -13 80 0 1 ~1 6*10° | - -
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Bilaga 7: Grafer for reaktormodelleringarna
Figur 1 nedan visar hur temperaturen dndras genom reaktorn da fasjamvikt styr temperaturen. Flode
som anvinds i de tva forsta graferna i denna bilaga ar 13,725 kg s

Konversion som funktion av Volym

P ——

Syrgasfall
0.9 Luftfall

Konversion

0 A A ' I A A A A I
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Volym [m3]

Figur 1: Omsdttningsgrad som funktion av reaktorvolym med syrgas och referensfall. Fléde: 13,725 kg s

Figur 2 visar hur angflodet varierar med reaktorvolymen for modell 1, det kan ses att syrgasfallet ger
hogre angflode till en lagre volym initialt men att det i slutskedet blir marginell skillnad

Angfléde som funktion av Volym
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Figur 2. Angfléde som funktion av volym med svartlutsflodet 13,725 kg s fér modell 1.
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