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Kurzfassung

Kurzfassung

In den letzten Jahren haben sich Simulationsprogramme als beinahe unersetzliches
Werkzeug in verfahrenstechnischen Anwendungen etabliert. Der Vorteil der Simulation liegt
darin, dass man schnell einen Einblick in das Prozessverhalten einer Anlage, bei
veranderten Prozessbedingungen, erhalt. Zur Uberpriifung der Effizienz dieser Programme
ist es von Interesse, die Ergebnisse einer Computersimulation mit der Realitat zu
vergleichen. Daraus resultiert die Aufgabenstellung, die Spaltgasverdichtung, sowie die
Benzin- und Komprimat-Destillationskolonne einer Ethylenanlage zu simulieren. In diesem
Teil der Anlagen wird der Spaltgasstrom, welcher die Wasserwasche verlasst, stufenweise
verdichtet. Die Zielsetzung dabei besteht darin den Spaltgasstrom auf einen bestimmten
Druck zu verdichten. Dabei kommt es zum Auskondensieren von schwerer siedenden
Komponenten, die weiteren Trennprozessen zugefiihrt werden. Auf Grundlage von
Auslegungsdaten und Messdaten der bestehenden Anlage, sowie durch die Feineinstellung
der einzelnen Apparate und der Optimierung des simulierten Anlagenteiles, war eine
realitdtsnahe Simulation méglich. Das Simulationsmodell, welches im Zuge der Diplomarbeit
erstellt wurde, wird in weiterer Folge in jenes der gesamten Ethylenanlage implementiert. Auf
Basis des gesamten Simulationsmodells kdnnen Mdglichkeiten zur Steigerung der Effizienz
ermittelt werden. Dadurch ist es letztendlich mdglich, Aussagen Uber den Energiebedarf, die
Produktreinheit und Produktmengen, bei veranderten Betriebsbedingungen, geben zu

konnen.



Abstract

Abstract

During the last years the use of simulation programs became an essential tool in chemical
engineering, which allows getting a quick insight in the behavior of a process under varying
process conditions. To evaluate the performance of such programs it is necessary to

compare the results of the computer simulation with actual production data.

Goal of this diploma thesis was to develop a simulation program for the compression of the
reformed gas as well as the gas- and the compressed-materials distillation column of an
ethylene plant. In this part of the plant the reformed gas is - after leaving the scrubber -
stepwise compressed. The process demands that each step reaches a certain target
pressure. This leads to condensation of higher boiling components, which are subsequently

fed to further process steps.

Based on construction data as well as process data of an existing plant, and after some fine-
tuning and optimization it was possible to render realistic simulation results. The simulation
model, which was created in this work, will be integrated into the model of the whole plant.
Based on this complete simulation model, opportunities to increase plant efficiency will be
identified. Finally, this will allow forecasting energy use, product quality as well as

productivity under different operating conditions.
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Kapitel 1 — Einleitung

1 Einleitung'

Seit 1930 wird Ethylen in Europa aus Koksofengas und anderen Quellen aufbereitet. Anfang
1940 wurde damit begonnen, Ethylen in gro3en Mengen, einerseits durch Abscheidung aus
verbrauchtem Raffineriegas, andererseits aus Ethan, herzustellen. Fir die Petrochemie stellt
Ethylen heutzutage die wichtigste Grundchemikalie dar, von der weltweit 2008 ungefahr 120

Mio. Tonnen hergestellt wurden.

Physikalische und chemische Eigenschaften von Ethylen

Ethylen ist ein farbloses, slfilich riechendes und entflammbares Gas. Es ist das einfachste
Alken mit der chemischen Formel C,H,;. Aufgrund der Kohlenstoff-Kohlenstoff-
Doppelbindung wird Ethylen auch als ungesattigter Kohlenwasserstoff oder als Olefin
bezeichnet. Die chemischen Eigenschaften von Ethylen ergeben sich aufgrund dieser
Doppelbindung, welche eine planare Struktur besitzt. Ethylen ist aufgrund der hohen
Elektronendichte zwischen den beiden Kohlenstoff-Atomen sehr reaktiv. Darum ist die
Addition an diese Bindung eine typische Reaktion des Ethylens. Es I6st sich nur wenig in
Wasser, ist jedoch in organischen (unpolaren) Lésungsmitteln gut I8slich. Es kann zu
gesattigten Kohlenwasserstoffen, Oligomeren, Polymeren und Derivaten umgewandelt

werden.

Folgeprodukte des Ethylen?

Die wichtigsten Folgeprodukte des Ethylen sind Polyethylen (56 %), Ethylendichlorid zur
Herstellung von PVC (14 %), Ethylenoxid (11 %) und Ethylbenzol zur Herstellung von
Polystyrol (7 %). Das bedeutet, dass mit Ausnahme des Ethylenoxids, das beispielsweise
zur Herstellung von nichtionischen Tensiden (Waschmittel) verwendet wird, mehr als 75 %
des Ethylens zur Herstellung von Kunststoffen verwendet werden. Daneben dient es als
Ausgangsstoff zur Herstellung zahlreicher organischer Verbindungen wie Anthracen,
2-Chlorethanol, Chlorethan, Propanal, Isopren, Vinylacetat, Propansaure, Buten, Styrol,

Ethandiol und weiteren Stoffen. Aufderdem hat es als Phytohormon grof3e Bedeutung.

' Vgl. Zimmermann,Walzl (2009), S.1,3
2 vgl. Ziegler (2008), S.10
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Herstellung von Ethylen

Ethylen wird hauptsachlich durch thermisches Cracken (Steamcracking) von
Kohlenwasserstoffen mit Dampf erzeugt. Steamcracking ist ein Verfahren der Petrochemie,
bei dem langkettige Kohlenwasserstoffe (Naphtha, aber auch Propan, Butan, Ethan, sowie

Gasol) in kurzkettige Kohlenwasserstoffe umgewandelt werden.

Aus dem Bestreben der Gewinnoptimierung, sowie nachhaltiger Prozessfihrung wurden und
werden Wege gesucht verfahrenstechnische Ablaufe effizienter ablaufen zu lassen.
Aufgrund dieser Entwicklung entstehen immer komplexere Anlagen bzw. eine komplexere
Prozessfihrung. Mit Hilfe moderner Rechner mit stetig steigenden Rechenkapazitaten wird
es ermdglicht das Prozessverhalten, auch von komplexen verfahrenstechnischen Anlagen,
immer  besser darzustellen. Viele Konzerne bedienen sich  verschiedener
Simulationsprogramme mit denen sich Prozessdaten schnell ermitteln lassen. Der Aufbau
von Versuchsanlagen und die Durchfiihrung von Messungen wirde hingegen wesentlich
mehr Zeit und Geld in Anspruch nehmen. Obwohl mit den heutigen Simulationsprogrammen
noch nicht alle Apparate bzw. verfahrenstechnische Abldufe gleich gut simuliert werden
koénnen, so ist doch eine computerunterstiitzte Simulationstechnik in unserer Zeit nicht mehr
wegzudenken.

Mit dem verwendeten Simulationsprogramm Petro-SIM® kann die Simulation entweder
statisch oder dynamisch durchgefihrt werden. Die statische Simulation betrachtet nur einen
Zeitpunkt, ist also quasi eine Momentaufnahme. Mit der dynamischen Simulation kénnen
Prozessverhalten bzw. Prozessanderungen zeitabhangig betrachtet werden.

Das Institut fur Grundlagen der Verfahrens- und Anlagentechnik wurde beauftragt ein
statisches Simulationsmodell der Ethylenanlage zu erstellen, um Moglichkeiten zur
Effizienzsteigerung zu ermitteln. Im Zuge dieser Diplomarbeit soll erst der parallele
Spaltgasverdichterstrang untersucht und in weiterer Folge mit dem Simulationsmodell der
urspringlichen Spaltgasverdichtung zusammengefligt werden. Die Betriebsdaten, die der
bestehenden Anlage enthommen werden, ermdglichen eine realitatsnahe Simulation.

Das zu erstellende Simulationsmodell ist ein mathematisches Modell, mit welchem
Vorhersagen hinsichtlich des Verhaltens von verfahrenstechnischen Ablaufen aus einer
Reihe von Parametern und Anfangsbedingungen ermittelt werden kénnen.

Im verwendeten Simulationsprogramm, sowie in den Unterlagen, welche zur Verfligung
standen wurden englische Ausdriicke verwendet. Da es fir diese Eigennamen keine
gebrauchliche deutsche Ubersetzung gibt, wurden sie auch in diese Diplomarbeit

Ubernommen und in einem Glossar (Seite 89) naher erlautert.
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2 Aufgabenstellung

Ausgangslage

Bis vor wenigen Jahrzehnten basierte die Auslegung einer Anlage auf einfachen
Berechnungen, Erfahrungswerten sowie eventuell dem Bau einer Versuchsanlage. Die
Berechnung von komplexen Anlagen war ohnehin nur bis zu einem bestimmten Grad
madglich. Ansonsten griff man auf die Ergebnisse von Versuchen oder auf Erfahrungswerte
zurtck. Bei sehr grofien Anlagen wird aufgrund hoher Kosten meist keine vollstandige
Versuchsanlage gebaut, weiters ist ein solches Unterfangen sehr zeitintensiv. Aus diesem
Grund ist es auch schwierig zu eruieren wo in einer Anlage ein Optimierungspotenzial
vorhanden ist.

Heutzutage ist es mit Hilfe von Simulationsprogrammen moglich ganze Anlagen auf dem

Computer realitatsnahe zu simulieren.

Ziel dieser Arbeit

Ziel der Diplomarbeit ist die Erstellung eines statischen Simulationsmodells, welches das
Verhalten der Spaltgasverdichtung einer Ethylenanlage beschreibt. Dieses Modell soll in
weiterer Folge in die Simulation der gesamten Ethylenanlage integriert werden, um
letztendlich Aussagen Uber den Energiebedarf, die Produktreinheit und Produktmengen bei

veranderten Betriebsbedingungen, geben zu kénnen.

Aufbau der Arbeit

Kapitel 3

In Kapitel 3 wird auf die einzelnen Verfahrensschritte der Ethylenherstellung eingegangen,
um einen Uberblick der Anlage zu erhalten und die Wirkungsweise der jeweiligen Prozesse

zu verstehen.

Kapitel 4

Der Prozess der gesamten Spaltgasverdichtung (SV), sowie die Benzin- und Komprimat-
Destillationskolonne wird in Kapitel 4 detailliert beschrieben. Der zu simulierende Anlagenteil
beinhaltet die parallele Spaltgasverdichtung, sowie die Laugung und die flinfte Stufe der

urspringlichen Spaltgasverdichtung.

10
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Kapitel 5

Einen kurzen theoretischen Uberblick (iber Turboverdichter, welche in der

Spaltgasverdichtung verwendet werden, erhalt man in Kapitel 5.

Kapitel 6

In Kapitel 6 wird auf die Wahl des thermodynamischen Modells eingegangen und dieses

naher erlautert.

Kapitel 7

Den wesentlichen Teil der Diplomarbeit stellt die Simulation der Anlage dar, welche im
Kapitel 7 dokumentiert ist. Dieses Kapitel beinhaltet die Datenerfassung der erforderlichen
Betriebsparameter, den Aufbau des Modells und die Einstellungen der einzelnen Einheiten

bzw. Apparate.

Kapitel 8

In Kapitel 8 wird auf die notwendigen Optimierungsschritte der gesamten

Spaltgasverdichtung eingegangen.

Kapitel 9

Die Regelung der beiden Verdichterstrange der Spaltgasverdichtung, die Programmierung
der Bypéasse zum Betreiben der Spaltgasverdichtung im Niederlastfall, sowie die Anderung
der Verdichterleistung, Kuhlleistungen und Heizleistungen im Bereich eines 50%igen

Niederlastfalls und des Volllastbetriebes wird in Kapitel 9 dargestellt.

Kapitel 10

Kapitel 10 beinhaltet die Simulationsergebnisse im Volllastbetrieb sowie einen Vergleich der
Berechnungsergebnisse mit den Messdaten aus der Anlage, um eine Aussage uUber die

Genauigkeit des Simulationsmodells treffen zu kénnen.

Kapitel 11

AbschlieBend folgt in Kapitel 11 eine Zusammenfassung der gesamten Arbeit, sowie ein
Ausblick Uber weiterfuhrende Betrachtungen und die Integration des Simulationsmodells in

das Modell der gesamten Ethylenanlage.

11
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3 Verfahrensbeschreibung der Ethylenanlage®

Im Folgenden werden die einzelnen Verfahrensschritte einer Ethylenanlage beschrieben, um
einen groben Uberblick (ber den Prozessablauf zu geben. Abbildung 3.1 zeigt die
schematische Darstellung der einzelnen Verfahrensschritte der Anlage. Die nachfolgende
Verfahrensbeschreibung basiert auf den Daten, die zur Verfligung gestellt wurden. Diese
beriicksichtigt die Anderungen an der Ethylenanlage, die im Zuge der Modernisierung 2005

durchgeflhrt wurden.

Heizél
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Abbildung 3.1: Blockschema der Ethylenanlage
= Technischer Zweck der Anlage

Der technische Zweck der Anlage ist die Erzeugung von Ethylen, Propylen, Roh-C, -Schnitt,
Pyrolysebenzin, Pyrolyseriickstand, Wasserstoff und Propan durch Steamcracking mit

anschlieender Auftrennung der Produkte.

3 Vgl. Verfahrensbeschreibung der Ethylenanlage
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= Einsatz-Vorwarmung und Spaltung

In den Einsatzvorwadrmern werden die Einsatzstoffe mit Wasser auf ca. 60 °C erwarmt und
danach auf die Spaltofen verteilt. Nach dem Durchlaufen des Vorwarmteils, in dem die
Ausgangsstoffe auf 300 °C erhitzt werden, wird Uberhitzter Prozessdampf zugefihrt. In den
Spaltéfen werden die Einsatzstoffe Benzin, Ethan, Propan, Butan und Raffineriegas bei einer
Temperatur von ungefahr 850 °C thermisch gecrackt. In Spaltgaskihlern wird das
Crackprodukt auf Temperaturen von 375 °C — 520 °C gesenkt und danach in Quenchtdpfen
durch Einleitung von Quenchdl weiter auf 210 °C gekdhlt. In weiterer Folge wird das

Spaltgas in die Olwaschkolonne geleitet.

= QOlwaschkolonne

In der Olwaschkolonne wird das Spaltgas durch Quenchél und Mitteldl weiter geklhlt, dabei
kondensieren die schweren Kohlenwasserstoffe aus. Das Spaltgas, welches die
Olwaschkolonne mit ca. 110°C bis 115°C am Kopf verlasst, wird in die
Waschwasserkolonne geleitet. Ein Teil des Quenchdles und des Mitteldles wird im
HeizOlstripper von den leichten Komponenten getrennt. Das Kopfprodukt des Heizolstrippers
wird zuriick zur Olwaschkolonne gepumpt, wahrend das Sumpfprodukt gekihit zur

Anlagengrenze geférdert wird.

=  Waschwasserkolonne

In der Waschwasserkolonne wird das Spaltgas mittels eines Wasserkreislaufes weiter
abgekihlt. Dadurch kommt es zu einem teilweisen Auskondensieren der Komponenten. Am
Kopf der Kolonne wird das dampfférmige Spaltgas abgezogen und mit ca. 37 °C zur ersten
Stufe des Verdichters geleitet. Von einem Seitenabzug werden Pyrolysebenzin und
Prozessdampfkondensat in einen Trennbehalter geleitet, wo es aufgrund des
Dichteunterschieds zur Phasentrennung kommt. Das Pyrolysebenzin wird einerseits in die
Benzin-Destillationskolonne, andererseits zurtick in den Kopf der Olwaschkolonne geleitet.
Das Prozessdampfkondensat wird zum Prozesskondensatstripper gepumpt. Im
Prozesskondensatstripper wird das Prozesskondensat mit Niederdruck-Dampf (ND-Dampf)
gestrippt. Das Kopfprodukt der Kolonne wird zur Waschwasserkolonne zurtckgefiihrt,
wahrend das im Sumpf anfallende Prozesskondensat mit Quenchdél erwarmt und zur

Erzeugung von Prozessdampf verwendet wird.
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= Spaltgasverdichtung und Spaltgastrocknung

In der Spaltgasverdichtung wird das Spaltgas in finf Stufen von zwei parallelen Verdichtern
von ca. 1,2 bar, auf ca. 37 bar, verdichtet, sowie in einer anschlieRenden Laugenwasche
von H,S und CO, befreit. In nachfolgenden Prozessschritten zur Trennung des Spaltgases in
seine Bestandteile wird es auf Kaltetemperaturen (bis -165 °C) gekuhlt und dabei teilweise
verflissigt. Darum ist es vorher notwendig den Wasseranteil des Spaltgases zu entfernen.
Zunachst wird es soweit abgekilhlt, dass es noch zu keiner Eis- und Hydratbildung kommt.
Dadurch kondensiert ein Teil des Wassers sowie der Kohlenwasserstoffe aus. Bevor das
verdichtete Spaltgas zur ersten Entethanerkolonne geleitet wird, muss es noch in der
Spaltgastrocknung getrocknet werden, um den restlichen Wasseranteil zu entfernen. Die
flissigen Kohlenwasserstoffe der ersten und der zweiten Verdichterstufe des urspriinglichen
Verdichters werden der Benzin-Destillationskolonne zugefiihrt. Das Kopfprodukt wird dem
Spaltgasstrom auf der Saugseite der ersten Verdichterstufe erneut zugefihrt, wahrend das
Sumpfprodukt in die Benzinhydrierung geleitet wird. Die flissigen Kohlenwasserstoffe der
letzten drei Verdichterstufen werden in die Komprimat-Destillationskolonne geférdert. Das
Kopfprodukt wird dem Spaltgasstrom vor der dritten Verdichterstufe zugeflihrt, das

Sumpfprodukt wird zum Entbutaner gepumpt.

= Erster Entethaner

Im ersten Entethaner wird das getrocknete und verdichtete Spaltgas destillativ getrennt. Das
Kopfprodukt, welches aus Ethan, Ethylen und leichteren Komponenten besteht, wird tber die
C,-Hydrierung zum Tieftemperaturteil geleitet. Das Sumpfprodukt, welches aus Propylen,

Propan und schwereren Komponenten besteht, wird zum Entpropaner gepumpt.

= C,-Hydrierung

Unter Verwendung eines Katalysators wird im Hydrierreaktor (ein mit Methanol gekuhlter
Roéhrenreaktor) das im Spaltgas enthaltene Acetylen auf einen Restgehalt von ca. 1 ppm
entfernt. Nach dem Reaktor wird das hydrierte Produkt in Warmetauschern gekihit,
kondensierte Kohlenwasserstoffe werden abgeschieden und der restliche H,O-Gehalt durch

Trocknung entfernt. Das Produkt wird nun weiter zur Tiefkihlung geleitet.

= Tieftemperaturteil

Die Tieftemperaturanlage hat die Aufgabe, hochreinen Wasserstoff als Endprodukt zu liefern.

Dies passiert durch mehrstufige Kihlung des Produktstromes mittels
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Mehrstromwarmetauscher bei gleichzeitiger partieller Kondensation der schwerer siedenden
Komponenten. Im Anschluss erfolgt eine Trennung der Dampf- und Flissigphase sowie
einer weitgehenden Wiederverwendung der Abkihlung- und Verflissigungskalte der
getrennten Phasen flir den vorangegangenen Abklhlungsvorgang. Die Flissigphasen der
Abscheider des Tieftemperaturteils sowie des C,-Absorbers werden dem Entmethaner

zugefuhrt.

=  Entmethaner

Im Entmethaner erfolgt nun die destillative Auftrennung der Flissigproduktstréme aus dem
Tieftemperaturteil. Am Kopf der Kolonne wird ein Methan-Wasserstoffgemisch abgezogen,
im Sumpf fallt ein Ethylen-Ethangemisch an. Das Sumpfprodukt wird der Ethylen-Ethan

Trennkolonne zugefihrt, das Kopfprodukt wird in den Tieftemperaturteil zuriickgeleitet.

= Ethylen-Ethan-Trennkolonne

Die Ethylen-Ethan Trennkolonne ist durch eine Warmepumpenschaltung in die
Ethylenkalteanlage integriert. Das Sumpfprodukt des Entmethaners wird nun in der Ethylen-
Ethan-Trennkolonne destillativ getrennt. Ein Teil des Kopfproduktes wird Uber die
Warmepumpenschaltung zum Beheizen der Aufkocher benutzt, der Rest wird als Produkt zur
Anlagengrenze bzw. zum Tanklager gefiihrt. Das Sumpfprodukt Ethan wird verdampft und

stromt zu den Ofen.

= Methanisierung und Wasserstoffkompression

Das im Wasserstoff, aus der Tiefklihlung, enthaltene Kohlenmonoxid wird in der
Methanisierung in Methan und Wasser umgewandelt, da sonst das Kohlenmonoxid als
Katalysatorgift in den Hydrierprozessen wirken wirde. Nach Austritt aus den Reaktoren wird
der methanisierte Wasserstoff gekiihlt und das kondensierte Wasser im Ansaugbehalter des
Wasserstoffkompressors abgeschieden. Ein Teil des komprimierten Wasserstoffes wird zur
C,-Selektivhydrierung und Crackbenzinhydrierung geleitet, der andere Teil wird zur

Anlagengrenze oder an die Heizgasleitung geférdert.

= Entpropaner

Im Entpropaner wird die Propylen-Propan Fraktion von den schweren Produkten abgetrennt.
Der Einsatz ist das Sumpfprodukt des ersten Entethaners, bzw. besteht die Moglichkeit Cs-

Fehlchargen aus dem Tanklager zuzuspeisen. Die Cs;-Kohlenwasserstoffdampfe, welche den
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Kopf des Entpropaners verlassen, werden kondensiert. Das Kondensat wird einerseits tber
einen Rucklaufbehalter in die Kolonne zurickgefihrt und andererseits zur Propylen-

Kalthydrierung gepumpt. Das Sumpfprodukt wird in den Entbutaner geleitet.

= Propylen-Kalthydrierung

Das in der Propan-Propylen-Fraktion enthaltene Propadien und Methylacetylen wird im Cs-
Hydrierreaktor mit Wasserstoff abgesattigt. Nach einer Vorwarmung wird die zu hydrierende
Propylenfraktion dem Hydrierreaktor zugeflihrt. Das hydrierte Produkt wird nach
Abscheidung des Uberschissigen Wasserstoffes und des Inertgases in den zweiten

Entethaner geleitet.

= 2. Entethaner

Die in der hydrierten Propylen-Propan Fraktion enthaltenen Restmengen an Wasserstoff,
Methan und C.-Kohlenwasserstoffen werden im zweiten Entethaner ausgestrippt. Das
Kopfprodukt wird zur Rickgewinnung des restlichen Propylens in den Spaltgasverdichter
zurtckgefuhrt. Im Sumpf fallt die von leichten Komponenten befreite Propylen-Propan-

Fraktion an und wird in weiterer Folge der Propylen-Propan-Trennung zugefihrt.

= Propylen-Propan-Trennung

Im Zuge der Propylen-Propan Trennung wird aus der Cj;-Fraktion aus dem zweiten
Entethaner und aus der FCC-Gasnachverarbeitung in Trennkolonnen ein hochreines
Kopfprodukt aus Propylen und ein Sumpfprodukt aus Propan gewonnen. Aufgrund der
bendtigten hohen Bodenzahl erfolgt die Trennung in zwei hintereinandergeschalteten
Kolonnen. Der Einsatz wird nach Durchlaufen eines Vorverdampfers der Kopfleitung der
zweiten Kolonne zugeflihrt. Das Kopfprodukt der zweiten Kolonne wird nach Kondensation
und Kihlung in einem Warmetauscher zur Anlagengrenze geférdert. Das Sumpfprodukt wird

zum Kopf der ersten Kolonne zurlickgeleitet.

= Cs;-Redestillation

Zwischen dem Aufkocher und dem Kolonnensumpf der ersten Kolonne der Propylen-Propan
Trennung befindet sich ein Niveaubehalter. Aus diesem wird die Propanfraktion in die
Redestillationkolonne entspannt. Das Propan, welches die Kolonne Uber den Kopf verlasst,

wird kondensiert. Ein Teil wird zur Anlagengrenze oder zu den Ofen gepumpt, der Rest dient
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als Ricklauf in die Kolonne. Das Sumpfprodukt, welches C; - C¢ -Kohlenwasserstoffe enthalt,

wird zur Benzinstabilisierung geleitet.

= Entbutaner

Im Entbutaner wird die C4-Fraktion einer destillativen Auftrennung zugefiihrt. Der Einsatz
besteht einerseits aus dem Sumpfprodukt der Komprimat-Destillationskolonne, andererseits
aus dem Sumpfprodukt des Entpropaners. Die Kopfdampfe, bestehend aus der Roh-C,-
Fraktion, werden kondensiert und ein Teil dient als Ricklauf in die Kolonne, der Rest wird zu
einem Tanklager geférdert. Das Sumpfprodukt wird gemeinsam mit dem stabilisierten
Crackbenzin aus der Benzin-Destillationskolonne zur Vordestillation geleitet. Der Uberschuss

der C4-Fraktion wird der C,4-Selektivhydrierung zugefiihrt.

= Cs-Selektiv-Hydrierung

Ziel der Selektivhydrierung ist die mehrfach ungesattigten Verbindungen des Roh-Cy-
Stromes in einfach ungesattigte Verbindungen zu hydrieren. Die sich nach der Reaktion in
einem Abscheider bildende gasférmige Phase wird dem Spaltgasverdichter zugefiuhrt. Das
hydrierte C4-Produkt wird zu den Spaltéfen zurtickgeleitet. Der fiir die Reaktion erforderliche

Wasserstoff wird am Reaktorkopf zugegeben.

= Crackbenzin-Hydrierung

Die Crackbenzin-Hydrierung besteht aus folgenden Verfahrensschritten:
* Vordestillation
= Benzinhydrierung
=  Stabilisierung

Das Sumpfprodukt der Benzin-Destillationskolonne und des Entbutaners wird gemeinsam
der Vordestillation zugefuhrt. Das Sumpfprodukt welches Rickstandsol enthalt, wird zur
Olwaschkolonne geleitet. Das kondensierte Kopfprodukt wird zur Benzinhydrierung gepumpt.
Die im Benzin enthaltenen Di-Olefine werden im Zuge der Benzinhydrierung mittels
Wasserstoff zu Olefinen hydriert. Der (berschissige Wasserstoff wird anschliefend
abgetrennt und zur Spaltgaskompression zurlickgeleitet. Das hydrierte Benzin wird im
Anschluss der Stabilisierung zugefiihrt. In der Stabilisierung werden die im hydrierten Benzin
gelésten Gase, Wasserstoff und leichtsiedende Kohlenwasserstoffe, sowie das
Sumpfprodukt der Cjz-Redestillation destillativ aufgetrennt und zum Spaltgasverdichter

geférdert. Das stabilisierte Benzin wird zur Anlagengrenze gepumpt.
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4 Prozessbeschreibung der Spaltgasverdichtung

Das in den Spaltéfen erzeugte Spaltgas wird nach Durchlaufen der Ol- und Wasserwéasche
in zwei parallel arbeitende flinfstufige Verdichter geleitet (G-9751 und G-9251). Das Ziel
dieser Verfahrensschritte ist, das Spaltgas auf einen bestimmten Druck zu komprimieren.
Dabei werden zum Grofteil die C4-Fraktion und schwerer siedende Komponenten aus dem
Spaltgasstrom entfernt. Dem urspringlichen Verdichter (G-9751) werden 70 % und dem
neuen Verdichter (G-9251), welcher im Zuge der Modernisierung 2005 installiert wurde,
30 % der Gesamtspaltgasmenge zugefuhrt. Der Simulationsumfang dieser Diplomarbeit
beschrankt sich auf die neue Spaltgasverdichtung (G-9251 I-V), sowie auf die Simulation der
Laugung und der finften Stufe der urspringlichen  Spaltgasverdichtung
(G-9751 V).

In Kapitel 4.1 wird ein Uberblick tiber die gesamte Spaltgasverdichtung vermittelt. Kapitel 4.2
beschéaftigt sich mit der detaillierten Prozessbeschreibung der neuen Spaltgasverdichtung.
Kapitel 4.3 ist der detaillierten Prozessbeschreibung der urspriinglichen Spaltgasverdichtung
gewidmet. In den Kapiteln 4.4 und 4.5 wird der Prozess in der Komprimat- bzw. Benzin-
Destillationskolonne beschrieben

Ein detailliertes VerfahrensflieRbild ist im Anhang auf Seite 110 zu finden.

4.1 Uberblick der Spaltgasverdichtung

Der in die Spaltgasverdichtung eintretende Spaltgasstrom (S97-210R) verlasst die
vorgeschaltete Waschwasserkolonne als Kopfprodukt (T =28,9°C, p=1,45bar,). Der
Spaltgasstrom wird zunachst in die Ansaugbehalter (F-9251 und F-9751) geleitet um dort
eventuell mitgerissene Flissigkeit abzuscheiden. Der gasférmige Spaltgasstrom wird dann
von der ersten Stufe des jeweiligen Spaltgasverdichters angesaugt. Nach der vierten Stufe
gelangt das Spaltgas in die NaOH-Laugenwasche, wo es von H,S und CO, befreit wird.
Nach der anschlieRenden Verdichtung in der flinften Stufe wird der Spaltgasstrom der
Spaltgastrocknung zugeflihrt. Durch die stufenweise Verdichtung und Kiihlung kommt es zu
einem Auskondensieren der schwerer siedenden Kohlenwasserstoffe, welche in die Benzin-
Destillationkolonne bzw. Komprimat-Destillationkolonne geleitet werden. Das Sumpfprodukt
der Benzin-Destillationskolonne wird der Benzinhydrierung zugefihrt, jenes der Komprimat-
Destillationskolonne dem Entbutaner. Die Kopfprodukte werden erneut der urspriinglichen

Spaltgasverdichtung zugefuhrt.
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4.2 Detaillierte Prozessbeschreibung der neuen Spaltgasverdichtung

In diesem Unterkapitel wird auf den Prozess der neuen Spaltgasverdichtung genau
eingegangen. Die Beschreibung gliedert sich dabei in mehrere Abschnitte. Um der
Beschreibung auch visuell folgen zu kénnen wurden Abbildungen, nach dem jeweilig
erlauterten Prozessabschnitt, eingefugt.

Im Ansaugbehalter (F-9251) wird das im Spaltgasstrom enthaltene Wasser abgeschieden.
Dies geschieht mittels eines kegeligen Aufprallbleches, das einerseits den Gasstrom
umlenkt, andererseits die kinetische Energie etwaiger Wassertrépfchen zur Abscheidung
ausnutzt. Das abgeschiedene Wasser (S92-101) wird zur Waschwasserkolonne

zurtickgepumpt. Der Spaltgasstrom wird nun der ersten Verdichterstufe zugefihrt.

= 1. und 2. Verdichterstufe

In der ersten Verdichterstufe G-92511 wird das Spaltgas (S92-100) auf 2,98 bar, verdichtet
und anschlie®end in die Spaltgaskuhler (E-9251A/B) geleitet. Dort wird das Spaltgas durch
zwei in Serie geschaltete Querrohr-Warmetauscherbiindel mit Kihlwasser von 77,5 °C auf
30,9 °C abgekunhlt. Nach Durchlaufen des Spaltgasabscheiders (F-9252) wird die gasférmige
Phase (S92-104) zur zweiten Stufe G-9251I1 geleitet. Beim Kuhlen wird der Taupunkt der
schwereren Gasgemischkomponenten unterschritten. Das sich bildende Kondensat sammelt
sich am Boden des Abscheiders an. Aufgrund des Dichteunterschieds wird es grob in
Wasser und Kohlenwasserstoffe getrennt. Neben dem Spaltgasstrom wird dem Abscheider

noch folgender Strom zugefuhrt:

= Rohgaskondensat aus der zweiten Stufe des parallelen Verdichterstranges
(S892-109)

Da die Aufenthaltszeit im Behalter fir eine saubere Trennung zu kurz ist, erfolgt im
Anschluss eine Feintrennung im Behalter F-9257. In diesem Trennbehalter werden durch
entsprechende Trennbleche die Kohlenwasserstoffe von der Wasserphase getrennt. Das
Prozesswasser (S92-140) wird zurlck zur Waschwasserkolonne geférdert. Infolge einer
Druckminderung im Trennbehalter kommt es bereits zu einem Ausgasen der leichteren
Bestandteile (S92-139), welche der Saugseite der dritten Stufe G-9251I1l zugefihrt werden.
Die verbleibende Kohlenwasserstoffphase (S92-144), welche hauptsachlich aus Crackbenzin

besteht, wird anschlieend zur Benzin-Destillationskolonne geleitet.

Das Spaltgas (S92-104) wird nun zur Saugseite der zweiten Stufe G-9251II geleitet und auf
einen Druck von 5,62 bar, komprimiert. Das durch den Verdichtungsprozess erhitzte Gas
wird in den Zwischenklhlern E-9252A/B von 81,5 °C auf 30,8 °C gekuhlt. Neben dem
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Spaltgasstrom wird dem anschlielenden Spaltgasabscheider (F-9253) noch folgender Strom

zugefuhrt:

= Rohgaskondensat aus der dritten Verdichterstufe des parallelen Verdichterstranges
(S92-114)

Das anfallende Kondensat (S92-109) wird zuriick zum Abscheidebehalter (F-9252) geleitet.

Abbildung 4.1 zeigt den Ausschnitt des Simulationsmodells, welcher die erste und zweite

Stufe der parallelen Spaltgasverdichtung umfasst.
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Abbildung 4.1: Simulationsmodell - paralleler Verdichterstrang (1. und 2. Stufe)
* 3. und 4. Verdichterstufe

Der gasférmige Spaltgasstrom (S92-110) wird in der dritten Verdichterstufe auf 9,69 bar,
verdichtet und in den Zwischenkiihlern E-9753A/B von 77,8 °C auf 28,5 °C gekdhlt.

Neben dem Spaltgasstrom wird dem anschlieBenden Spaltgasabscheider (F-9254) noch

folgender Strom zugefihrt:

= Rohgaskondensat aus der vierten Stufe des parallelen Verdichterstranges
(S92-118)

Das sich im Abscheidebehélter F-9254 ansammelnde Kondensat (S92-114) wird zurlck in
den Abscheidebehalter F-9253 geleitet. In der vierten Stufe des Spaltgasverdichters
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G-92511V wird das Spaltgas (S92-113) auf 18,53 bar, verdichtet und in den Zwischenkulhlern
E-9754A/B von 80,8 °C auf 27,3 °C gekdihlt.

Das sich im anschlieRenden Abscheidebehalter F-9255 angesammelte Kondensat (S92-118)
wird zurlick zum Spaltgasabscheider F-9254 geleitet. Der Spaltgasstrom (S92-117) wird nun
der Laugung D-9251 zugefihrt. In der Laugung werden die sauren Komponenten (H,S und
CO,) mittels NaOH aus dem Spaltgasstrom entfernt und der flnften Stufe G-9251V
zugefuhrt. Die Ablauge (S92-120) wird in weiterer Folge einem Lauge-Entgasungsbehalter
zugefuhrt. Abbildung 4.2 zeigt den Ausschnitt des Simulationsmodells, welcher die dritte und

vierte Stufe und die Laugung der parallelen Spaltgasverdichtung umfasst.

3.Stufe 4. Stufe Laugung
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G-9251111 G-9251IV E Laugungieu | /
N ~—
D-9251
s
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Abbildung 4.2: Simulationsmodell - paralleler Verdichterstrang (3. und 4. Stufe) + Laugung
= 5. Verdichterstufe

Der gereinigte Spaltgasstrom (S92-119) wird nun im Trennbehalter F-9256 von eventuell
mitgerissener Flissigkeit befreit. Das anfallende Kondensat wird dem Trennbehalter F-9784
zugefuhrt. Der gasférmige Spaltgasstrom wird der flnften Stufe G-9251V zugefihrt, wo es
auf 35,76 bar, verdichtet wird. In den anschliel’ienden Kiihlern E-9255A/B wird das Spaltgas
von 80,2 °C auf 28,2 °C gekulhlt. Die Trennung der entstehenden Gas- und Flissigphase
erfolgt im Abscheidebehalter F-9258. Das Kondensat (S92-126) wird in den Trennbehalter
F-9762 geleitet, wahrend der gasférmige Spaltgasstrom (S92-125) im Kuhler E-9256 mit
Propylen von 28,2 °C auf 16,5 °C gekuhlt wird. Nun wird der Spaltgasstrom (S92-127) dem
Trennbehalter F-9758 zugefihrt. Die gasférmige Phase (S97-135) wird zur Gastrocknung

und die flissige Phase (S97-137) zur Flissigtrocknung weitergeleitet.
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Abbildung 4.3 zeigt den Ausschnitt des Simulationsmodells, welcher die funfte Stufe der
parallelen Spaltgasverdichtung umfasst.
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Abbildung 4.3: Simulationsmodell - paralleler Verdichterstrang (5. Stufe)
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4.3 Detaillierte Prozessbeschreibung der urspriinglichen Spaltgasverdichtung

In diesem Unterkapitel wird auf den Prozess der urspringlichen Spaltgasverdichtung genau
eingegangen. Die Beschreibung gliedert sich dabei ebenfalls in mehrere Abschnitte. Um der
Beschreibung visuell folgen zu kénnen wurden Abbildungen nach dem jeweilig erlduterten
Prozessabschnitt eingefugt.

Jener Anteil des Spaltgasstromes (S97-102) aus der Wasserwasche, welcher der
urspruinglichen Spaltgasverdichtung zugefihrt wird, wird zunachst im Ansaugbehalter F-9751
mit Recyclestrémen aus angrenzenden Anlagenteilen zusammengefiihrt. Dieser Strom wird
in die erste Stufe G-97511 geleitet. Neben dem Spaltgasstrom werden noch folgende Stréme

in den Ansaugbehalter F-9751 geleitet:

= Restgas vom Trennbehalter F-9761 (S97-138)

= Kopfprodukt der Benzin-Destillationskolonne (S97-157)

= Kohlenwasserstoffstrom aus dem Trennbehalter F-9784 (S92-142)
=  Methanstrom aus dem Heizgassystem E-9706

= Prozesswasser aus der Stabilisierungskolonne D-9733

Im Ansaugbehalter wird das im Spaltgasstrom noch enthaltene Wasser abgeschieden. Dies
geschieht, wie schon bei der parallelen Spaltgasverdichtung erlautert, mittels eines kegeligen
Aufprallbleches. Das abgeschiedene Wasser (S97-107) wird zur Waschwasserkolonne
zurickgepumpt. Vom Ansaugbehalter fihren zwei Spaltgasleitungen zur Saugseite der
ersten Stufe G-97511, da diese aufgrund der groRen Gasmenge als zweiflutiger Verdichter
ausgefuhrt ist (Abbildung 4.4).

= 1, bis 2. Verdichterstufe

Im Verdichter wird das Spaltgas (S97-106) auf 2,76 bar, komprimiert und stromt
anschlie®end durch den Kihl-Abscheide-Apparat E-9751D. Im Oberteil dieses Apparates
wird das verdichtete Spaltgas im Gegenstrom durch in Serie geschaltete Rohrblndel
geleitet. Dabei wird es von 72,2 °C auf 30,7 °C geklhlt. In weiterer Folge stromt es zur
zweiten Stufe G-9751Il. Beim Kuihlen wird der Taupunkt der schwereren
Gasgemischkomponenten unterschritten. Dadurch fallen diese als Kondensat an und
sammeln sich im Unterteil dieses Apparates, welcher als Abscheider ausgeflihrt ist, an.
Aufgrund des Dichteunterschieds wird es grob in Wasser und Kohlenwasserstoffe getrennt.

Neben dem Spaltgasstrom werden dem Abscheider noch folgende Stréme zugefihrt:
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= C,-Fraktion aus dem Entbutaner D-9891 bzw. F-9891

= Heizgas aus dem Heizgassystem E-9206

Da die Aufenthaltszeit im Behalter flr eine saubere Trennung zu kurz ist, erfolgt im
Anschluss eine Feintrennung im Behalter F-9761. Neben den beiden flissigen Phasen
(S97-110 und S97-111) der ersten Verdichterstufe werden noch folgende Stréme in den
Behalter F-9761 geleitet:

= Prozesswasser aus der Vordestillation der Crackbenzinhydrierung
=  Pyrolysebenzin S97-208R aus der Wasserwasche (S97-208R)

= Kohlenwasserstoffstrom vom Abscheidebehalter E-9752D (S97-114)

In diesem Trennbehalter werden durch entsprechende Trennbleche die Kohlenwasserstoffe
von der Wasserphase getrennt. Das Prozesswasser (S97-141) wird zurick zur
Waschwasserkolonne geleitet. Infolge einer Druckminderung in diesem Trennbehalter
kommt es bereits zu einem Ausgasen der leichteren Bestandteile (S97-138), welche erneut
zur Saugseite der ersten Stufe geférdert werden. Die verbleibende Kohlenwasserstoffphase
(S97-139), welche hauptsachlich aus Crackbenzin besteht, wird anschlielend zur Benzin-
Destillationskolonne geleitet. Das Spaltgas (S97-109) wird nun zur Saugseite der zweiten
Stufe G-9751I1 geleitet und auf einen Druck von 5,03 bar, verdichtet. Das durch den
Verdichtungsprozess erhitzte Gas wird im Zwischenklhler E-9752 von 71,3 °C auf 28,3 °C
gekuhlt. Neben dem Spaltgasstrom wird dem anschlielienden Abscheider noch folgender

Strom zugeflhrt:
=  Cs-Fraktion aus dem Entpropaner D-9861 bzw. F-9861

Das im Trennbehalter E-9752D anfallende Kondensat trennt sich aufgrund des
Dichteunterschieds grob in Kohlenwasserstoffe und Wasser. Das Wasser (S97-114) wird
zum Trennbehalter F-9761 geleitet und die Kohlenwasserstoffe (S97-115) werden zur

Saugseite der zweiten Verdichterstufe zuriickgeférdert.
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Abbildung 4.4 zeigt den Ausschnitt des Simulationsmodells, welcher die erste und zweite

Stufe der urspriinglichen Spaltgasverdichtung umfasst.
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Abbildung 4.4: Simulationsmodell - urspriinglicher Verdichterstrang (1. und 2. Stufe)

= 3. und 4. Verdichterstufe

Das Spaltgas (S97-113) aus dem Zwischenklhler E-9752D wird in der dritten Stufe
G-9751l1ll auf 9,41 bar, komprimiert und im Zwischenkuhler E-9753 von 73,9 °C auf 32,7 °C
gekduhilt.

Neben dem Spaltgasstrom werden dem Abscheider noch folgende Stréme zugefihrt:

= Cy-Fraktion aus der C,-Selektivhydrierung (S91-26)

= Cs-Fraktion aus der Kalthydrierung D-9862 bzw. F-9862 (S98-5251)

Die im Trennbehalter E-9753D anfallende organische bzw. wassrige Flissigphase wird in
einen zweiten Trennbehalter F-9762 geleitet. In der vierten Stufe G-9751IV wird das
Spaltgas (S97-117) auf 18,33 bar, verdichtet und im Zwischenkihler E-9754D von 81,1 °C
auf 29,0 °C gekdhlt.
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Neben dem Spaltgasstrom werden dem Abscheider noch folgende Stréme zugefihrt:

=  Prozessstrom vom zweiten Entethaner D-9863 bzw. E-9863 (S98-532)

= Cy-Fraktion aus der Crackbenzinhydrierung E-9738 (S97-143)

Die im Abscheider gebildete Wasserphase (S97-122) wird auch zum Trennbehalter F-9762
geleitet, wohingegen die Kohlenwasserstoffphase (S97-123) zurlick zur Saugseite der dritten
Verdichterstufe geférdert wird. Diese Schaltung des Kohlenwasserstoffkondensats hat
gegenltber der direkten Entspannung im Trennbehalter F-9762 den Vorteil, dass die
Kreislaufmenge und damit der Energieverbrauch der dritten Stufe verringert werden. Das
geklhlte Spaltgas (S97-121) aus der vierten Stufe wird in weiterer Folge durch die
Laugenwasche D-9773 (Abbildung 4.5) geleitet. Dort wird der Spaltgasstrom, genauso wie in
der parallelen Spaltgasverdichtung, von CO, und H,S befreit. Der Spaltgasstrom (S97-126)
wird nun der funften Stufe G-9751V zugeflhrt.

Abbildung 4.5 zeigt den Ausschnitt des Simulationsmodells, welcher die dritte und vierte
Stufe und die Laugung der urspriinglichen Spaltgasverdichtung, sowie den Trennbehalter F-
9762 umfasst.

=  Trennbehalter F-9762

Neben der auskondensierten Wasser- und Kohlenwasserstoffphase der dritten Stufe
G-975111l und der Wasserphase der vierten Stufe G-97511V werden noch folgende Stréme in
den Trennbehalter F-9762 (Abbildung 4.5) geleitet:

= Rohgaskondensat aus dem Trennbehalter F-9756 des urspriinglichen
Verdichterstranges (S97-129)

= Rohgaskondensat aus dem Abscheidebehalter F-9258 der funften Stufe des
parallelen Verdichterstranges G-9251V (S92-126)

= Rohgaskondensat aus dem Abscheidebehalter F-9757 der flinften Stufe des
urspriinglichen Verdichterstranges G-9751V (S97-133)

= kontaminiertes Prozesswasser aus der C,-Selektivhydrierung F-9491

Die dabei entstehende Wasserphase (S97-144) wird zur Waschwasserkolonne geférdert,
wahrend das Restgas (S97-147) zur Saugseite der dritten Stufe G-9751Ill zurlickstrdmt. Die
abgetrennte Kohlenwasserstoffphase (S97-149) wird Uber einen Wasserabscheider zur

Komprimat-Destillationskolonne geleitet.
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Abbildung 4.5: Simulationsmodell - urspriinglicher Verdichterstrang (3. und 4. Stufe)

= 5, Verdichterstufe

Der gereinigte Spaltgasstrom (S97-126) wird nun im Trennbehalter F-9756 von eventuell
mitgerissener Flissigkeit befreit und in weiterer Folge der fiinften Verdichterstufe zugeflihrt,
wo das Spaltgas auf 36,28 bar, komprimiert wird. In den anschlie®enden Kihlern E-9755/56
wird das Spaltgas von 83,6 °C auf 31,9 °C gekihlt. Die Trennung der entstehenden Gas-
und Flussigphase erfolgt im Abscheidebehalter F-9757. Das Kondensat (S97-133) wird dem
Trennbehalter F-9762 zugeflihrt, wahrend der gasférmige Spaltgasstrom (S97-132) im
Kihler E-9757 mit Propylen auf 19,2 °C gekuhlt wird. Nun wird der Spaltgasstrom (S97-134)
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dem Trennbehalter F-9758 zugefihrt. Die gasférmige Phase (S97-135) wird zur
Gastrocknung und die flissige Phase (S97-137) zur FlUssigtrocknung weitergeleitet.
Abbildung 4.6 zeigt den Ausschnitt des Simulationsmodells, welcher die funfte Stufe der

urspringlichen Spaltgasverdichtung umfasst.
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Abbildung 4.6: Simulationsmodell - urspriinglicher Verdichterstrang (5. Stufe)

4.4 Komprimat-Destillationskolonne

In der Komprimat-Destillationskolonne D-9752 werden die Cs- von den C,"- Komponenten
getrennt. Um die geforderte Reinheit des Kopf- bzw. Sumpfproduktes zu gewahrleisten,
wurde diese Kolonne mit 25 Ventilb6den ausgelegt. Der Einsatz wird normalerweise auf dem
11. Boden aufgegeben, wobei auch die Moglichkeit auf dem 16. Boden einzuspeisen
besteht, um somit einer unterschiedlichen Zusammensetzung des Einsatzes gerecht zu
werden. Die Warmezufuhr erfolgt Gber den Aufkocher E-9764 mit reduziertem Dampf von
2,4 bar,. Auch hier ist wegen der Polymerisationsgefahr ein zusatzlicher Aufkocher
vorgesehen. Die abgetrennten leichten Gase (S97-153) werden am Kopf der Kolonne nach
Durchgang durch den Dephlegmator E-9765 abgezogen und zusammen mit dem Gasstrom
(S97-147) aus dem Trennbehalter F-9762 wieder dem Spaltgasstrom vor der dritten Stufe
G-97511ll zugefuhrt. Das Sumpfprodukt (S97-154) wird in weiterer Folge zum Entbutaner

gefordert.
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Abbildung 4.7 zeigt den Ausschnitt des Simulationsmodells, welcher die Komprimat-

Destillationskolonne umfasst.
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Abbildung 4.7: Simulationsmodell - Komprimat-Destillationskolonne

4.5 Benzin-Destillationskolonne

In der Benzin-Destillationskolonne D-9751 wird das im Sumpf anfallende Crackbenzin von
den leichter siedenden Kohlenwasserstoffen (C, -Komponenten) getrennt. Um die geforderte
Reinheit des Kopf- bzw. Sumpfproduktes zu gewahrleisten, wurde diese Kolonne mit
15 Ventilbdden ausgelegt. Der Einsatz wird normalerweise auf dem zehnten Boden
aufgegeben. Um der durch die Flexibilitdt der Anlage bedingten, unterschiedlichen
Zusammensetzung des Einsatzes gerecht werden zu kénnen, besteht wahlweise auch die
Mdoglichkeit, auf dem funften Boden einzuspeisen. Die zur Destillation erforderliche Warme
wird Uber den stehenden Aufkocher E-9762 mit Niederdruckdampf zugefihrt. Da die Gefahr
einer Verschmutzung des Aufkochers durch Polymerisation von ungesattigten, schweren
Kohlenwasserstoffen besteht, kann auf einen Reserveapparat zurlckgegriffen werden.

Dieser liefert dieselbe Heizleistung zum Betreiben der Benzin-Destillationskolonne. Am Kopf
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der Kolonne befindet sich der mit Kihlwasser betriebene Kondensator E-9763, der einen
(S97-157) wird zurick zum
Ansaugbehalter F-9751 geleitet und erneut dem Verdichtungsprozess unterworfen. Das

nicht geregelten Ricklauf erzeugt. Das Kopfprodukt
Sumpfprodukt (S97-158), welches fast zur Ganze aus Crackbenzin besteht, wird der
Benzinhydrierung zugefuhrt.

Abbildung 4.8 zeigt den Ausschnitt des Simulationsmodells, welcher die Benzin-

Destillationskolonne umfasst.
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Abbildung 4.8: Simulationsmodell - Benzin-Destillationskolonne

30



Kapitel 5 — Theoretische Grundlagen von Turboverdichtern

5 Theoretische Grundlagen von Turboverdichtern

Turboverdichter sind Strdomungsmaschinen zur Verdichtung von Gasen nach dem
dynamischen Prinzip. Als Element der Energielbertragung auf das Gas dient das
beschaufelte, kontinuierlich durchstromte Laufrad. Druck, Temperatur und Geschwindigkeit
des Gases sind nach dem Verlassen des Laufrads groRer als am Eintritt. Die dem Laufrad
nachgeschaltete Leiteinrichtung sorgt fir eine weitere Druck- und Temperaturerhéhung
durch Verzégerung der Geschwindigkeit.

Kapitel 5.1 widmet sich den verschiedenen Ausfiihrungen von Turboverdichtern, sowie deren
Einsatzbereichen. In den Kapiteln 5.2 bis 5.4 wird auf die verschiedenen Grundtypen von
Turboverdichtern eingegangen. Kapitel 5.5 zeigt den unterschiedlichen Arbeitsaufwand
verschiedener Kompressionsvorgange und erklart den Vorteil einer mehrstufigen
Verdichtung, welche auch in der Spaltgasverdichtung zum Einsatz kommt. In den Kapitel 5.6
bzw. 5.7 wird der isotherme bzw. isentrope Wirkungsgrad naher beschrieben, welche bei
einer mehrstufigen Kompression von groRer Bedeutung sind. In Kapitel 5.8 werden
verschiedene Regelungsmaéglichkeiten von Turboverdichtern aufgezeigt. In Kapitel 5.9 wird
genauer auf die Pumpgrenzregelung eingegangen, welche auch bei der Spaltgasverdichtung
notwendig ist. Kapitel 5.10 geht auf die unterschiedlichen Verluste beim Betreiben eines
Turboverdichters ein und zeigt die Berechnung der erforderlichen Wellenleistung und des

Gesamtwirkungsgrades.

5.1 Einteilung und Einsatzbereiche*

Zur Unterteilung in Axial- und Radialmaschinen wird die Hauptstrémungsrichtung in der
Meridianebene des Laufrads, d. h. einer Ebene, die die Drehachse enthalt, herangezogen.
Diese fiur den Durchsatz malgebende Meridianstromung verlauft bei der
Strdomungsmaschine axialer Bauart im Wesentlichen axial, bei der radialen Bauart im
Wesentlichen radial von innen nach auflen. Gelegentlich trifft man auch Mischbauarten, sog.
Diagonalverdichter an. Eine andere Unterteilung in Verdichter und Ventilatoren basiert auf
der Héhe der spezifischen Verdichtungsarbeit. Beim Ventilator bleibt diese so gering, so
dass keine nennenswerten Dichte- und Temperaturéanderungen auftreten. Der Ubergang ist

jedoch flieRend.

4 Vgl. Lidtke (2007), S.R60,R61
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Abbildung 5.1 zeigt die unterschiedlichen Einsatzbereiche der oben erwahnten
Turboverdichter.
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Abbildung 5.1: Einsatzbereiche von Turboverdichtern

Ansaugvolumenstrom [m*/h]

maximaler Betriebsdruck [bar]

Radialverdichter, vertikal geteiltes Gehause

Radialverdichter, horizontal geteiltes Gehause

Radialverdichter, integriertes Getriebe,

Axialverdichter (Druckverhaltnis > 8, 2-gehausig)

Radialventilatoren(1 bis 2-stufig)

Axialventilatoren
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5.2 Radialverdichter>®

Seit 1950 nehmen die Radialverdichter (Zentrifugalkompressoren), welche auch in der
Spaltgasverdichtung verwendet werden, einen unverzichtbaren Platz in modernen
Prozessanlagen ein. Radialverdichter gehéren zur Familie der dynamischen Kompressoren.
Die Leistungsfahigkeit wurde durch das Arbeiten mit hohen Geschwindigkeiten weltweit
signifikant erhéht. Bei den meisten Anwendungen bedilrfen Radialverdichter nur einer
geringen Wartung und zeichnen sich durch Arbeitszeiten von mehreren Jahren ohne
Unterbrechung aus. Bei Anwendungen mit niedrigen Durchsatzen und hohen
Druckanforderungen ware der Einsatz von Radialverdichtern unwirtschaftlich. In diesem Fall
ist ein Kolbenkompressor vorzuziehen.

Bei den Radialmaschinen stréomt das Fluid in axialer Richtung ein und wird in radialer
Richtung umgelenkt. Durch die Rotordrehung erfolgt eine Beschleunigung sowohl in
tangentialer als auch in radialer Richtung nach aul’en. Bei dieser Bewegung wirkt auf das
Fluid eine Zentrifugalkraft, die einen zusatzlichen Druckanstieg zur Folge hat. Beim
Abstrémen wird das Fluid manchmal durch ein sich erweiterndes Spiralgehduse gefuhrt,
wodurch ein Teil der kinetischen Energie in potenzielle Energie umgewandelt wird. Mit
diesem Wirkprinzip lassen sich in einer Radialstufe sehr viel hdhere Druckverhaltnisse (bei
Flissigkeiten bis Uber 10, bei Gasen bis zu etwa 1,6) erreichen, als in einer Axialstufe. Daflr
ist die Hintereinanderschaltung mehrerer Stufen aufwandiger, da hier das Fluid
prinzipbedingt nach jeder Stufe umgelenkt werden muss. Andererseits ergibt sich damit bei
mehrstufigen Radialverdichtern die Mdglichkeit der Zwischenklhlung nach jeder Stufe, womit
dann ebenfalls Druckverhaltnisse von mehr als 10 erreicht werden.

Der radiale Prozessverdichter in Einwellenbauweise ist im Ol- und Gasfeldbetrieb, in der
Erdgasverarbeitung, in der Olraffinerie- und petrochemischen Verfahrenstechnik und in der
chemischen Industrie weit verbreitet. Dieser fordert Gas-Massenstrome auf ein fur die
Verarbeitung erforderliches Druckniveau. Er stellt die Druckdifferenzen zur Uberwindung von
Systemwiderstanden zur Verfiigung und ermdglicht so den Gasdurchfluss in Reaktoren,
Warmetauschern und Rohrleitungen. Angetrieben werden diese Verdichter durch

Elektromotore, Dampf- und Gasturbinen.

® Vgl. Bloch (2006), S.39
® vgl. VDI-Buch (2008), S.156,157
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Abbildung 5.2 zeigt den Meridianschnitt eines Radialverdichters:
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Abbildung 5.2: Meridianschnitt eines Radialverdichters
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5.3 Axialverdichter’

Bei den Axialmaschinen wird das Fluid in axialer sowie in tangentialer Richtung beschleunigt.
Jede Stufe des Axialverdichters besteht aus einer Laufschaufelreihe und einer
Leitschaufelreihe. In der Laufschaufelreihe wird die Strdomung in Umfangsrichtung abgelenkt
und in der Leitschaufelreihe wird diese Ablenkung wieder zuriickgefuihrt. Im Laufrad wird die
Relativstromung, im Leitrad die Absolutstromung verzégert und dadurch eine
Drucksteigerung bewirkt. Da die Druckerzeugung nur durch Umlenkungen hervorgerufen
wird, treten Verluste nur vor der ersten Stufe als ,Zustromverluste® und hinter der letzten
Stufe als ,Austrittsverluste® auf.

Mit einer solchen Stufe lassen sich nur niedrige Druckverhaltnisse (bei Flissigkeiten bis etwa
2, bei Gasen unter 1,1) erreichen. Daflr haben Axialmaschinen den Vorteil, dass mehrere
Stufen unmittelbar aneinander anschlieBen koénnen. Mehrstufige Axial-Turboverdichter
erreichen auf diese Weise Druckverhéltnisse von mehr als 10. Dabei ist die gesamte
Beschaufelung aus Lauf- und Leitschaufeln in einem einzigen sich verjingenden Ringraum

angeordnet, den das Fluid axial durchstromt, so dass es nicht umgelenkt werden muss.

7 Vgl. VDI (2008), S.156
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Axialmaschinen eignen sich besonders gut fir groRe Volumenstrome (bis zu etwa 10° m3/s
bei groRen Kiuhlturmventilatoren).

Die statische Druckerhéhung im Laufrad erfolgt ausschlieRlich durch Strémungsumlenkung
und die damit verbundene Verzogerung, weil durch die Abwesenheit jeglicher
Radialstromung die Arbeit des Fliehkraftfelds entfallt. Somit bleibt die polytrope Arbeit je
Stufe verhaltnismalig gering, wodurch der Axialverdichter fur das gleiche Druckverhaltnis
wesentlich mehr Stufen bendétigt als der Radialverdichter. Bei gleichem Volumenstrom ist die
Drehzahl des Axialverdichters jedoch hoher. Kennzeichen des Axialverdichters sind grof3e
Volumenstrome bei moderaten Druckverhaltnissen und vergleichsweise hohen
Wirkungsgraden.

Abbildung 5.3 zeigt den Meridianschnitt eines Axialverdichters:

Abbildung 5.3: Meridianschnitt eines Axialverdichters

Dineevviiinens Nabendurchmesser

Daveevenennnnnnn, Gehausedurchmesser

5.4 Ventilatoren®

Die Auslegungsberechnung wird mit den Formeln fir inkompressible Medien durchgeftihrt.
Die niedrige Umfangsgeschwindigkeit des Laufrads und der Betrieb, meist auf niedrigem
Druckniveau, fihren im Vergleich zum aufwendigen Turboverdichter zu einfachen, leichten,
dinnwandigen Blechkonstruktionen. Einsatzbereiche: Gruben- und Tunnelbellftung,
Kesselluftversorgung, Klima-, Chemie-, Verbrennungs-, Entstaubungsanlagen, Zement-,
Papier-, Glasindustrie. Weiters sind Ventilatoren auch flr erosive, korrosive, explosive,

toxische und staubhaltige Gase geeignet.

® Vgl. Lidtke (2007), S.R61
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5.5 Mehrstufige Verdichtung®'°

Verdichter foérdern im Gegensatz zu den ,Flissigkeitspumpen® Gase, d.h. kompressible
Medien. Dabei ist eine Drucksteigerung der Gase mit einer Temperaturerhéhung oder einer
Warmeabgabe sowie mit einer Volumenverringerung verbunden. Da Gase im Vergleich mit
Flussigkeiten eine weitaus geringere Dichte besitzen, kdnnen die Gasgeschwindigkeiten bei
den Verdichtern viel héher liegen (bis ca. 100 m/s) als die Wassergeschwindigkeiten in
Pumpen (bis ca. 2 m/s).

Um die Verdichtungsarbeit zu minimieren wird der isotherme Verdichtungsprozess
angenahert. Um eine isotherme Verdichtung zu erreichen, muss die Verdichtungsarbeit als
Warme abgeflhrt, d.h. die Maschine gekiihlt werden. Es ist technisch schwierig wahrend des
Kompressionsvorganges dem Medium Warme zu entziehen. Deswegen wird der
Kompressionsvorgang in zwei oder mehr Stufen unterteilt, zwischen denen dem
Arbeitsmedium Warme durch Zwischenkihlung entzogen wird.

Abbildung 5.4 zeigt nun verschiedene Zustandsanderungen in einem h-s-Diagramm, wobei

immer auf denselben Enddruck p, verdichtet wird.

S

Abbildung 5.4: h-s-Diagramm verschiedener Zustandsanderungen einer Verdichtung

T isotherme Verdichtung

2 polytrope Verdichtung mit Warmeabfuhr

K T isentrope Verdichtung

S irreversibel  adiabate = Verdichtung  (polytrope  Verdichtung  ohne

Zwischenkuhlung)

° vgl. Bége (2007), S.L54
10 Vgl. Jaberg (2010), Fragenkatalog
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In Abbildung 5.5 werden nun 2zwei Verdichtungsprozesse, jeweils mit demselben

Druckverhaltnis, gegenubergestellt:

’\l ohne Zwischenkiihlung ]

| Zwischenkiihlung ] ‘.':

@

polytrope
Kompression

hy er - hy J polytrope
/ Kompression

©) @

Y

Abbildung 5.5: h-s-Diagramm einer 1 und 2-stufigen Verdichtung

a) polytrope ungekuhlte Kompression (1—4")

b) polytrope Kompression mit Zwischenkuhlung (1—2—3—4)

Bei der Verdichtung mit Zwischenklhlung, welche auch in der Spaltgasverdichtung realisiert
ist, erfolgt der Kompressionsvorgang in zwei Schritten. Zuerst wird auf den Zwischendruck p’
verdichtet (1—2). In Anschluss wird in einem Warmetauscher bei nahezu konstant
bleibendem Zwischendruck abgekihlt — im Idealfall bis auf die Anfangstemperatur T, (2—3).
In der zweiten Stufe erfolgt die wiederum adiabate Verdichtung vom Zwischendruck p” auf
den Enddruck p.. Im Vergleich dazu erfordert eine polytrope Verdichtung ohne
Zwischenkihlung einen hoéheren Energieaufwand. Durch mehrstufige Verdichtung mit
Zwischenkihlung kann somit mit zunehmender Unterteilung des Verdichtungsvorganges
dieser dem isothermen Prozess angenahert werden. Auller der Verringerung der adiabaten
Mehrarbeit bietet die zwei- oder mehrstufige Verdichtung mit Zwischenkihlung den Vorteil

einer Verringerung der Endtemperatur.
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5.6 Isothermer Wirkungsgrad'"'?

Die isotherme Kompression stellt den geringsten Arbeitsaufwand bei einem
Kompressionsvorgang dar. Der isotherme Wirkungsgrad beschreibt wie nahe die effektive

Kompression der isothermen Kompression angenahert werden kann.

_ Wi,isotherm .
N isotherm = Gleichung 5-1
i,effektiv
Py
Wiisotherm = Ahi,isotherm —-Aq = |AQ| =R* T1 * ln(?) Gleichung 5-2
1
Wobei: Ah; i pem =0, wegen T = konst.
— — * .
Wi effektiv = AN ey — Doy = CP ™ (T, = Ty) + AQggrepy Gleichung 5-3

Die Warmemenge Aq wird abgefiihrt d.h. Aq<0. Weiters hat dieser Term ein negatives

Vorzeichen wodurch Aq positiv wird. Dadurch ergibt sich fir den isothermen Wirkungsgrad:

R*T,*In(?2)
P; Gleichung 5-4
cp * (T, = Ty) + Aoy

r]i,isotherm =

Fir den mehrstufigen Verdichter wird der Arbeitsbedarf am geringsten, wenn das

Druckverhaltnis in allen n-Stufen gleich grof3 gewahlt wird:

% =n* % Gleichung 5-5
1 1

Pleeeneinaneinanns Anfangsdruck

Poreneiranennns Enddruck

P i, Zwischendruck

o P Stufenzahl.

" vgl. Bége (2007), S.L54
"2 vgl. Jaberg (2010), S.25
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Bei Hochleistungsverdichtern bleibt man im Allgemeinen mit dem Verdichtungsverhaltnis
(p2/p4) unter 3. Bei der Erzeugung von Druckluft ist die Feuchtigkeit der angesaugten
atmospharischen Luft zu berlcksichtigen: Wahrend der Verdichtung verringert sich die
relative Feuchtigkeit der Luft infolge der starken Temperaturerhéhung. Bei der Abkuhlung
kann die relative Feuchtigkeit jedoch stark ansteigen und der Taupunkt Uberschritten
werden. Zwischen- und Nachkihler sind daher mit Entwasserungseinrichtungen zu
versehen. Die Kuhlung der Luft — insbesondere im Nachkuhler — verfolgt deshalb auch den

Zweck, die erzeugte Druckluft zu entwassern bzw. zu trocknen.

5.7 Isentroper Wirkungsgrad™

Der isentrope Wirkungsgrad setzt die Gesamtenthalpiedifferenz (statische Enthalpie zzgl.
kinetischer Energie, weil es sich um einen FlieBprozess handelt) zwischen Anfangs- und
Endzustand einer realen Zustandsanderung ins Verhaltnis zur Gesamtenthalpiedifferenz

einer reversiblen adiabaten (verlustfreien) Zustandsanderung.

(Ewy -1

Nijsentrop = — =7 Gleichung 5-6
(Paym -1
Pe

Paceeeneeneennenn Austrittsdruck

Perrverrernennnnnns Eintrittsdruck

K, Isentropenexponent

0 PO Polytropenexponent

3 vgl. Jaberg (2010), S.23
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In Abbildung 5.6 erkennt man, dass mit zunehmendem Druckverhaltnis der Wirkungsgrad
sinkt. Deshalb ist es bei entsprechend groflen Druckverhaltnissen sinnvoll den

Kompressionsprozess auf mehrere Stufen aufzuteilen.

0 10 20 30 40 50 p_/p

Abbildung 5.6: Darstellung des isentropen Wirkungsgrades uber das Druckverhaltnis

5.8 Regelungen'*"

Bei der Regelung der Turboverdichter wird in den meisten Fallen ein gleichbleibender
Betriebsdruck angestrebt, da zum Betrieb von Druckluftwerkzeugen und Maschinen ein
moglichst gleichbleibender Luftdruck erwiinscht ist.

Zweck der Regelung von Verdichteranlagen ist es, die Foérdermenge dem Bedarf
anzupassen, den Enddruck auf einem vorgegebenen Wert zu halten und die Einsparung von
Antriebsenergie. Die RegelgroRe ist der Druck nach dem Kompressor, aber auch die

Durchflussmenge oder Temperatur bei Kalteanlagen und Warmepumpen.

= Drehzahiregelung

Bei veranderlicher Férdermenge kann der Druck durch entsprechende Anpassung der
Drehzahl konstant gehalten werden. Dabei ist aber zu berlcksichtigen, dass mit
zunehmender Férdermenge die Luftgeschwindigkeit steigt und der Rohrleitungswiderstand
mit dem Quadrat der Strdmungsgeschwindigkeit zunimmt. Der Verdichter muss also mit
zunehmender Férdermenge einen héheren Druck liefern, was mit einer Drehzahlerhéhung

und daher mit einer Einengung des Regelbereiches verbunden ist. Die Drehzahlregelung

' Vgl. Holz (2005), S.P41,P42
'3 vgl. Strohrmann (2002), S.520-522
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erfordert Antriebsmaschinen mit veranderlicher Drehzahl. Sie ist dann eine sehr einfache

und wirtschaftlich durchflihrbare Regelungsart.

= Leitschaufelverstellung

Die Foérderhéhen von Stromungsverdichtern sind abhangig von der Zunahme des Dralls des
Gases im Verdichter. Bei Axialverdichtern lasst sich die theoretische Férderhdhe H wie folgt

berechnen:

u*(cu,—-cu
H= % Gleichung 5-7

C’Eu
W,
U= U,
c1x
//

Abbildung 5.7: Geschwindigkeitsdreiecke-Leitschaufel
U P Umfangsgeschwindigkeit des Laufrades
(o R Erdbeschleunigung
CutyCuernnnnnnn Umfangsgeschwindigkeiten des Gasstromes beim Eintritt in das bzw. beim

Austritt aus dem Laufrad.

Bei Radialverdichtern lasst sich die theoretische Férderhdhe wie folgt berechnen:

(u, *cu, —u,*cu,)
H =2 29 ! ! Gleichung 5-8
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Abbildung 5.8: Geschwindigkeitsdreiecke-Laufschaufel

(U PU Umfangsgeschwindigkeit des Laufrades an der Saugseite

Ugeinineennnnnn Umfangsgeschwindigkeit des Laufrades an der Druckseite

Die Forderhohe lasst sich durch saugseitige Leitschaufeln derart verstellen, dass die
Leitschaufeln dem eintretenden Gasstrom einen Drall in oder entgegen der Drehrichtung des
Laufrades vermitteln und die Umfangsgeschwindigkeiten des eintretenden Gasstromes damit
erhdhen (Gleichdrall) bzw. erniedrigen (Gegendrall). Damit verandern sich die Férderhdhe,
sowie der Forderstrom. In der Praxis wird mit den Leitschaufeln nur ein Gleichdrall
eingestellt. Dies ist energetisch glnstiger als eine Gegendralleinstellung, obwohl diese zu

grofieren Férderhéhen und auch zu gréReren Durchfllissen flihren wirde.

= Laufschaufelverstellung

Die Verdichterleistung lasst sich auch durch verstellen des Anstiegswinkels, der mit hoher
Geschwindigkeit rotierenden Laufschaufeln, anpassen. Diese Art der Verstellung ist

technisch nur mit groRem Aufwand zu realisieren, liefert jedoch gute Teillastwirkungsgrade.

= Drosselregelung

Von ihr wird Gebrauch gemacht, wenn mit Ricksicht auf den Antrieb eine Drehzahlregelung
nicht mdéglich ist. Man drosselt entweder in der Saug- oder in der Druckleitung. Die
Drosselregelung ist unwirtschaftlicher als die Drehzahlregelung, da diese stets mit

Energieverlusten verbunden ist. Allerdings sind die Verluste bei der Drosselung in der

42



Kapitel 5 — Theoretische Grundlagen von Turboverdichtern

Saugleitung geringer sind als bei der Drosselung in der Druckleitung. Eine solche Regelung

kommt vor allem firr Verdichter kleinerer Leistungen in Frage.

= Aussetzerregelung

Dabei wird der Verdichter selbsttitig bei steigendem Druck abgeschaltet und bei
abgesunkenem Druck wieder eingeschaltet. Dabei lassen sich kleinere oder gréRere
Druckschwankungen nicht vermeiden; ihre GroRe und Dauer hangt von der
Speicherfahigkeit des Netzes und der GroRe der Veranderung der Entnahme ab. Die
Druckschwankungen sind umso kleiner, je flacher die Verdichterkennlinie verlauft. Die
Aussetzer- oder Leerlaufregelung wird oft bei Turbokompressoren, die an der Pumpgrenze

arbeiten, angewendet.

= Abblaseverfahren

Wenn durch Absinken des Druckluftverbrauches die Gefahr eintritt, dass die Pumpgrenze
unterschritten wird, wird die Uberschissig erzeugte Druckluft manuell oder durch ein
druckgesteuertes Ventil ins Freie abgeblasen. Da das Verfahren durch den Verlust, der
zuviel erzeugten Druckluft, unwirtschaftlich ist, sollte es nur dort angewendet werden, wo die
Pumpgrenze tief liegt und entsprechend den Betriebsverhaltnissen mit einem nur

kurzzeitigen Absinken des Luftverbrauches unter die Pumpgrenze zu rechnen ist.

5.9 Pumpgrenzregelung'®

Die Pumpgrenze teilt ein Verdichterkennfeld (Abbildung 5.9) in einen stabilen und einen
instabilen Bereich. Der Pumpgrenzwert hangt nun nicht nur vom Forderstrom ab, sondern
auch von den Druckverhaltnissen, der Drehzahl sowie von den Einstellungen von Saug- und
Dralldrosseln. ,Pumpen® tritt auf, wenn die Betriebspunkte des Verdichters in den instabilen
Bereich geraten. Pumpen ist gekennzeichnet durch zyklisches Férdern und Rickstrdmen
des komprimierten Mediums, begleitet von hohen Vibrationen, Drucksté3en und schnellem
Temperaturanstieg im Verdichter. Mogliche Folgen sind Lager-, Anstreif-, Laufrad- bzw.
Schaufelschaden, die zu Betriebsausfallen fihren kbnnen. Um dies zu vermeiden, werden

Turbokompressoren mit entsprechenden Schutzmechanismen ausgestattet.

'® Vgl. Strohrmann (2002), S.522-525
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4
i

Linig stolfreier ]

3:, Anstrémung
1

—
Linien gleicher Drehzahl
— = konst

| __* Linien gleichen
\Wirkungsgrades
anst

7=k

Druckverhalinis p, / P,; Forderhohe [m] der

Enthalpie [ MNm]

Durchsatz in [kag/s] oder [mSJS] —_—

o Auslegungspunkt / Betriebspunkt Drehzahl: n, > ng
{ bester Wirkungsgrad ) Wirkungsgrad: %>
4

Abbildung 5.9: Verdichterkennfeld

Die StellgroRe zum Verhindern des Pumpens ist ganz allgemein eine Ruckfiihrung des
verdichteten Gases zur Saugseite, um den Foérderstrom zu erhdhen. Bei Luftverdichtern
kann man die verdichtete Luft auch abstrémen lassen. Flir mehrstufige Verdichter ist oft flr
jede Stufe eine eigene Regelanordnung zweckmalig, um den Pumpgrenzwert nicht zu grob
vorgeben zu mussen.

Mit der Pumpgrenzregelung sind im Wesentlichen zwei Probleme verbunden:

= Es missen die von den Betriebszustdanden abhangigen Grenzwerte so genau
erfasst werden, dass der Regelbereich des Verdichters nicht unnétig eingeschrankt
wird.

= Die Pumpgrenzregelungen sind dynamisch anspruchsvoll d.h. der Regler muss
,aus dem Stand heraus” in Funktion treten konnen, und er muss eine schnelle

Regelstrecke ohne groRe Uberschwingungen regeln.

= Lage der Pumpgrenze

Haufig sind die Werte der Druckverhaltnisse, Temperaturen und Drehzahlen annahernd
konstant, und es genugt, als RegelgroRe fur die Pumpgrenzregelung den saugseitigen

Durchfluss mit fest vorgegebenem Sollwert zu wahlen. Wird der Durchfluss mit einer Blende

44



Kapitel 5 — Theoretische Grundlagen von Turboverdichtern

oder — um unnétigen Druckverlust zu vermeiden — mit einem Venturirohr gemessen, so

kompensieren sich Temperaturveranderungen vollstandig und Druckanderungen teilweise.

Den schematischen Aufbau einer Pumpgrenzregelung zeigt Abbildung 5.10.

Venturirohr

Abbildung 5.10: Pumpgrenzregelung mit saugseitiger Durchflussmessung als Regelgrofie

Der Volumenstrom V dabei betragt:

Ap *T
V, = o T Gleichung 5-9
Ds

Da auch die Lage der Pumpgrenze sich bei Anderungen der Ansaugtemperatur T,
proportional V(T,) verschiebt, fallt der Einfluss von Temperaturdnderungen bei
Drosselmessungen mit konstant gehaltenem Wirkdruck Aps heraus. Der Einfluss von
Anderungen des Saugdruckes ps geht nur unter der Wurzel ein. Dieser betragt, wenn im
atmospharischen Bereich angesaugt wird, ungefdhr 1bar und Druckschwankungen von
einigen Millibar verfalschen das Messergebnis nur unwesentlich.

Bei den sehr steilen Kennlinien von Axialverdichtern kann der Variationsbereich, bei
Festhalten des Durchflusses, stark eingeschrankt werden. Dort ist oft der
Sicherheitsabstand, der wegen moglicher Unsicherheiten der Durchflussmessung
einzuhalten ist, in der GréRenordnung des Variationsbereiches des Forderstromes. Wird in
solchen Fallen der Enddruck nicht geregelt, so ist es gunstiger, statt des Durchflusses, den
Enddruck als Regelgrélie flr die Pumpgrenze zu wahlen.

Ganz allgemein ist die Lage der Pumpgrenze eine Funktion des Foérderstromes Vs, des
Verhaltnisses pd/ps, der Ansaugtemperatur Ts, der Drehzahl n, sowie des

Adiabatenexponenten k. Mit digitalen Automatisierungskomponenten lasst sich aus den
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entsprechenden Messwerten der jeweils zutreffende Sollwert fir den Wirkdruck, unter

Berucksichtigung eines Sicherheitsabstandes a, vorgeben (Abbildung 5.11).
—{ s -

e e
D 5 @
A 2NN SN 2R |

Regelung der Pumpgrenze
als Funktion der MefigréBen
und des Sicherheitsabstandes a

T

Abbildung 5.11: Pumpgrenzregelung mit zusammengesetzter Regelgrofie

= Dynamik der Pumpgrenzregelung

Der Pumpgrenzregler ist ein Bereitschaftsregler. Er hat damit die Aufgabe, fur die die im
Betrieb eingesetzten Regler eigentlich nicht geeignet sind. Die Pumpgrenzregelung ist
zudem noch regeldynamisch eine sehr schnelle Regelstrecke mit Totzeit und geringer
Verzugszeit, die sich fast nur mit PI-Reglern mit hohem P-Bereich und kurzer Nachstellzeit
regeln lasst. Nun ist hier die Regelabweichung im Normalbetrieb fur einen langeren Zeitraum
gro®, und durch das damit provozierte Sattigungsverhalten des PI-Reglers erhoht der
Stelldruck bis zum Zuluftdruck, wenn die Sicherheitsstellung: Stellglied offen bei Ausfall der
Druckluft.

Ein gesattigter PI-Regler fangt erst an, seinen Stelldruck vom Zuluftdruck ausgehend zu
erniedrigen, wenn der Foérderstrom den Pumpgrenzwert unterschritten hat. Das ist viel zu
spat, daher sind besondere Antisattigungs- oder Strukturumschaltungen vorzusehen, um ein
schnelles Eingreifen des Reglers zu ermdglichen. Dabei kommt der aus Stabilitatsgriinden
erforderliche hohe P-Bereich erschwerend hinzu. Folglich muss durch zusatzliche
MafRnahmen oft vermieden werden, dass der im Bereitschaftsbetrieb als P-Regler arbeitende
Regler das Stellglied schon im Schwachlastbereich 6ffnet. Zum Beispiel kann dazu der
Arbeitspunkt des P-Reglers entsprechend vorgegeben werden.

Pumpgrenzregelungen an GrofBmaschinen erfordern oft groRe Stellglieder mit hohen
Stellgeschwindigkeiten und grof3en Stellkraften. Das sind Bedingungen, die den Einsatz, der
fur die langsameren Strecken der Verfahrenstechnik hervorragend geeigneten Stellglieder
mit pneumatischem Antrieb, erschweren. Die Pumpgrenzregelung war lange Zeit eine der

letzten Domanen der hydraulischen Antriecbe mit geringen Verzégerungen, hohen

46



Kapitel 5 — Theoretische Grundlagen von Turboverdichtern

Stellgeschwindigkeiten und groRen Stellkraften. Im Laufe der Zeit konnten aber mehr und
mehr pneumatische Antriebe den Aufgaben so angepasst werden, dass sie jetzt auch fir
Pumpgrenzregelungen geeignet sind. Es muissen dazu unndétige Totvolumen vermieden
werden, mit hohen Luftdricken gearbeitet, sowie Stellungsregler und gdf.
Luftmengenverstarker (Booster) hoher Luftleistung vorgesehen werden. Auf3erdem kann ein
von einem Grenzwertgeber ausgeldster Impuls noch das Stellglied schnell 6ffnen, bis der
Regler Zeit gefunden hat, die Regelung zu ubernehmen.

Um den Verdichter auch bei Versagen der Pumpgrenzregelung zu schitzen, kann man
schlieBlich eine Abschaltung der Antriebe vorsehen. Diese kann entweder durch starke
Schwankungen der Energieaufnahme oder von plétzlichen Anderungen des Durchflusses
oder Verdichterenddruckes, wie sie durch das ,Pumpen® bedingt sein kénnen, ausgeltst

werden.

5.10 Gesamtwirkungsgrad'’

Verluste bei Turboverdichtern ergeben sich durch folgende Faktoren:

= Kanalreibung

Druckverluste infolge der Reibung der Strdomung an den begrenzenden Wanden in Spirale,
Leitrad, Laufrad und Diffusor. Druckverluste reduzieren die an das Medium Ubertragene

Enthalpiedifferenz.

= Scheibenreibung

Scheibenreibung: Reibung zwischen den rotierenden Laufradwanden und den stehenden
Gehausewanden. Das Medium in den Radseitenrdumen wird aufgeheizt, und die Warme
wird entweder mit dem Leckstrom abgefuhrt oder geht ins Arbeitsmedium. Eine weitere
Reibung besteht zwischen der Deckscheibe und der Gehdusewand. Die Scheibenreibung

erhdht das an der Welle aufzubringende Moment.

= Leckverluste

Leckverluste: Nach dem Laufrad kann nur die, um die Spaltverlustmenge (Leckage)
verminderte Stromung, genutzt werden. Spaltverluste entstehen durch Rickstrémung von

der Druckzone in die Saugzone, wodurch sich der effektiv geférderte Fluidstrom verringert.

"7 vgl. Jaberg (2010), S.30,31
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Das rickstromende Fluid wird wieder vom Austrittsdruck auf den Eintrittsdruck durch

Drosselung entspannt und gibt dabei seine Energie durch Reibung ab.

= Mechanische Verluste

Mechanische Verluste: Reibung bewegter Maschinenteile wie Lager, Dichtungen u.a.

Mechanische Verluste erhdhen das an der Welle aufzubringende Moment.

Die Antriebsleistung des Verdichters setzt sich unter Berlcksichtigung samtlicher Verluste

wie folgt zusammen:

Puere =(Q+ Qspr)* "9 * (H + Z h,)+ Prsri + Prsrre + Precn Gleichung 5-10
Pwelieeevenvn... Antriebsleistung [J/s]

Do, Dichte [kg/m®]

Do, Erdbeschleunigung [m/s?]

Qoo Forderstrom [m®/s]

Qspalte-vvvvveeeens Spaltverluste [m?/s]

Horo theoretische Férderhdhe [m]

2hyoo Verlusthéhe [m]

PRSR ji-ecveeenens Leistungsverlust im linken Radseitenraum [J/s]

e Leistungsverlust im rechten Radseitenraum [J/s]
Precheeeeeeneenns. Leistungsverlust durch mechanische Reibung [J/s]

Der Gesamtwirkungsgrad sieht damit wie folgt aus:

Nutzen p*g*Q*H

ntot N Aufwand B p * g * (Q + QSpalt ) * (H + Z hv ) + I:)RSR,Ii + PRSR,re + P

mech

Gleichung 5-11

Mtote e nerrenrenenen Gesamtwirkungsgrad
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6 Thermodynamische Methode

In Kapitel 6 wird jene bei dieser Simulation verwendete kubische Zustandsgleichung von
Peng-Robinson ndher erlautert. Diese Zustandsgleichung wurde deshalb herangezogen, weil
sie bei Kohlenwasserstoffen die geringste Abweichung gegeniber dem realen Verhalten
aufweist. Die kubischen Zustandsgleichungen sind halbempirische Beziehungen und stellen
Modifikationen und Erweiterungen der Uber 100 Jahre alten van der Waals-Gleichung dar.

Die van-der-Waals-Gleichung hat folgende Form:

p=—7-—7> Gleichung 6-1

Durch Einsetzen von Gleichung 6-1 in Gleichung 6-2 folgt Gleichung 6-3 fiur den

Kompressibilitatsfaktor z:

pv
zZ=—— Gleichung 6-2
RT
z v a Gleich 6-3
= - eichung 6-
v—-b RITv

Der erste Term berlcksichtigt das Eigenvolumen der Molekiile, d.h. die abstoRenden Krafte,
Uber die Konstante b. Der zweite Term berlcksichtigt die anziehenden Wechselwirkungen
zwischen den Molekulen mit Hilfe des Parameters a. Die ersten wesentlichen
Veranderungen gegentber der van der Waals-Gleichung fuihrten Redlich und Kwong durch.
Sie fuhrten eine Temperaturabhangigkeit im ,anziehenden® Term, sowie eine Modifikation
seiner Volumenabhangigkeit durch. In weiterer Folge stellte man die Variablen der
Zustandsgleichungen in dimensionsloser- bzw. reduzierter Form, in Bezug auf kritische
GroRRen, dar. Dadurch benétigt man lediglich die kritische Temperatur und den kritischen
Druck als Stoffeigenschaften. Soave flihrte den azentrischen Faktors w in die
Redlich-Kwong-Gleichung ein, indem er den Parameter a mit Hilfe einer empirischen
Funktion, die den azentrischen Faktor enthalt, temperaturabhangig machte. So wurde die
Wiedergabe des PVT-Verhaltens und speziell des Dampfdruckverhaltens auch flir polare
oder groRere Molekile wesentlich verbessert. Peng und Robinson modifizierten die
Soave-Redlich-Kwong Gleichung, wobei der kubische Charakter der Gleichung erhalten
bleibt.
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Die Peng-Robinson-Gleichung hat folgende Form:

_R*T a(T)
T v—b Vv*(V+b)+b*(v-b)

p

a(T) = a*[1+(0,37464 + 154226 * 0 - 0,26992 * v?)* (1-T,°)]

2 % 2
a=045724+* 8 " Tu

pkr
b=000778* T

pkr

Gleichung 6-4

Gleichung 6-5

Gleichung 6-6

Gleichung 6-7

Die Soave-Redlich-Kwong-Gleichung, sowie die Peng-Robinson-Gleichung sind jene

Zustandsgleichungen, die heutzutage die breiteste industrielle Anwendung finden. Der

Kompressibilitatsfaktor z in der Peng-Robinson-Gleichung liefert jedoch bei der Simulation

mit Kohlenwasserstoffen realitatsnahere Ergebnisse als die Soave-Redlich-Kwong-

Gleichung.®

'8 Vgl. Gmehling, Kolbe (1992), Kapitel 2.4
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7 Aufbau des Simulationsmodells

Im Zuge der Simulation der neuen Spaltgasverdichtung, sowie der Laugung und der flnften
Stufe der urspringlichen Spaltgasverdichtung, wurde ein statisches Modell aufgesetzt,
dessen Parameter an die vorhandenen Messstellen der Anlage bestmdglich angepasst
wurden. In weiterer Folge wurden der parallele und der urspringliche Verdichterstrang zu
einem statischen Modell der gesamten Spaltgasverdichtung zusammengefugt.

In Kapitel 7.1 wird die Ausgangssituation beim Aufbau des Modells der Spaltgasverdichtung
(SV) beschrieben. Kapitel 7.2 zeigt die Systemgrenzen des simulierten Anlagenteils auf. In
Kapitel 7.3 wird auf die verschiedenen Datenquellen eingegangen, auf die beim Aufsetzen
der Simulation zurtickgegriffen wurde. Kapitel 7.4 geht auf die verwendeten Einheiten naher
ein. Kapitel 7.5 wird der schrittweisen Modellierungsmethodik gewidmet. AbschlieRend wird
in Kapitel 7.6 auf die simulationstechnischen Einstellungen der einzelnen Einheiten und

Strdme eingegangen, die erst eine Anpassung an das reale Verhalten ermdglichen.

7.1 Ausgangssituation

Die Basis fir die Simulation der Spaltgasverdichtung liegt in einem zur Verfligung gestelltem
Massenbilanzmodell. In jenem Modell wurde die Zusammensetzung des Spaltgasstromes
S97-210R, welcher in den Spaltdéfen entsteht, ermittelt. Der Vollstandigkeit halber sei
erwahnt, dass dieser Strom ausschlielllich aus Realkomponenten besteht und somit die
Grundlage fur den Verzicht samtlicher Pseudokomponenten geschaffen wurde. Die
Zusammensetzung des Spaltgasstromes kann bei Bedarf mit einer bereits vorhandenen
Simulation, bei der man sich der Pseudokomponenten bediente, verglichen werden. Die

hierfur nétige ,Ubersetzung® der Pseudokomponenten ist in Tabelle 7.1 dargestellt.
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Tabelle 7.1: Vergleich Pseudokomponenten - Realkomponenten19

Pseudokomponenten Realkomponenten
Molekular- Siedetemperatur bei Molekular- Siedetemperatur bei

Name gewicht Standardbedingungen Name gewicht Standardbedingungen

[g/mol] . [g/mol] [°C]
[°C]
C5PON1 70,14 29,95 1-Penten 70,6 31,56
C5PON2 66,1 41,5 1,3-Cyclopentadien 67,4 42,06
C6PON1 84,16 67,08 trans-Hexen 84,6 66,86
C7PON 100,2 98,43 n-Heptan 99,2 96,86
C8PON 114,2 125,7 n-Octan 116,6 126,9
C9AR 118,2 178,0 Indan 122 169,1
(Benzocyclopentan)
COC10AR1 116,2 182,6 Inden 121,3 183,1
(Benzocyclopentadien)

C10AR1 132,2 182,0 2-Phenyl-Buten1 132,2 195,1
C10AR2 128,2 218,0 Naphtalen 130,2 205,1

7.2 Systemgrenzen

Es sollen nun die Systemgrenzen etwas genauer beschrieben werden. Die Simulation
beinhaltet die  funf  Verdichterstufen = G-92511 -  G-9251V  des neuen
Spaltgasverdichterstranges, die nachgeschalteten Warmetauscher und Spaltgasabscheider,
die Laugung D-9251, die Separatoren F-9251, F-9257, F-9784, F-9758 und F-9760A/B,
sowie den mit Propylen gekihlten Warmetauscher E-9256. Des Weiteren wurde die flinfte
Stufe der urspriinglichen  Spaltgasverdichtung G-9751V, der nachgeschaltete
Warmetauscher und Spaltgasabscheider, die Laugung D-9773, sowie dessen
vorgeschalteter Separator F-9771 und die mit Propylen gekihlten Warmetauscher E-9758
und E-9757 in die Simulation integriert (siehe Abbildung 7.1).

19 Vgl. www.roempp.com (2010)
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Kapitel 7 — Aufbau des Simulationsmodells

7.3 Datenerfassung

Wie bereits in Kapitel 7.2 beschrieben, wurde der Hauptspaltgasstrom S97-210R aus dem
bereits erwahnten Massenbilanzmodell hinsichtlich seiner Zusammensetzung und seines
Volumendurchflusses Gibernommen. Der Druck wurde der Messstelle Pl 7007 entnommen,
die Temperatur des Stromes wurde laut Messstelle Tl 7562 bzw. Tl 7563 spezifiziert. Die
Hauptproblematik der Datenerfassung ist darauf zurlickzufiihren, dass es zum Zeitpunkt der
Erstellung dieser Diplomarbeit nicht moglich war, alle Stréme des simulierten Anlagenteils
aus einer Datenquelle zu erfassen, respektive zu beschreiben. Bot sich die Mdglichkeit,
wurden die Prozessdaten der Messstellen aus den Testlaufanalysen als Datenquelle
verarbeitet. Hierbei handelte es sich in der Regel um Temperatur-, Druck-, und
Durchflussmessstellen oder — Regelungen. Da im Bereich der Spaltgasverdichtung
allerdings keine Analysestellen vorhanden sind, lieferten die Messstellen die erforderlichen
Daten nur zum Teil. Wenn keine Informationen hinsichtlich Druck, Temperatur oder
Durchfluss zur Verfigung standen, wurden die notwendigen Daten der bereits bestehenden
Simulation, der  detaillierten Materialbilanz, Auslegungsfall 3 oder  der
Verfahrensbeschreibung der Spaltgasverdichtung enthommen. Der Aufbau des Anlagenteils
wurde den Rohrleitungs- und Instrumentierungsflielbildern und den VerfahrensflieRbildern
entnommen.

Anm.: Samtliche Einstellungen bzw. Datenquellen flir diese Einstellungen finden sich im

Anhang Seite 91 - 106 wieder.

7.4 Spezifikation der Einheiten

In der beschriebenen Simulation sind neben der bendtigten Rohrleitungsausristung, wie

Mixer, Splitter, etc. die folgenden Einheiten zum Einsatz gekommen:

=  Turboverdichter
=  Warmetauscher
= 2-Phasenseparatoren

= 3-Phasenseparatoren

=  Verdichter

Die funf Stufen des simulierten Verdichterstranges wurden mit der Einheit Compressor

realisiert. Hierbei konnte zwischen den Typen Centrifugal Compressor (Turboverdichter) und
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dem Reciprocating Compressor (Kolbenverdichter) gewahlt werden. Bei der
Spaltgasverdichtung handelt es sich um einen mehrstufigen Turboverdichter. Die Simulation
der Verdichterstufen G-92511 bis G-9251V wurde folglich mit dem Typ Centrifugal
Compressor umgesetzt. Da keine Verdichterkennlinien bekannt sind, wurde die Funktion
Enable Curves unter dem Menipunkt Rating nicht aktiviert. Der unter dem Punkt Design /
Parameters voreingestellte adiabate Wirkungsgrad von 75% wurde im Zuge des
Modelltunings verandert (siehe Kapitel 7.7). Die erforderlichen Verdichterleistungen werden
Uber die Energiestrome Q-G92511 bis Q-G9251V ersichtlich. Die berechneten
Druckunterschiede, adiabaten Wirkungsgrade und Messstellen auf die zuriickgegriffen

wurde, sind in Tabelle 7.3 aufgelistet.

=  Warmetauscher

Den jeweiligen Stufen des Verdichtungsprozesses wurden Warmetauscher nachgeschaltet.
Diese wurden als Rohrblindelwarmetauscher simuliert, welche entweder mit Kihlwasser
oder mit Propylen gekihlt werden. Die erforderlichen Kuihlleistungen werden Uber die
Energiestrome Q-E9251 bis Q-E9256, sowie Uber Q-E9755/56, Q-E9757 und Q-E9758
ersichtlich. Eine Temperaturmessstelle direkt nach einem Warmetauscher wurde nur bei den
Warmetauschern E-9755/56 und E-9757 in der Anlage installiert. Die Temperaturdifferenzen
der anderen Warmetauscher wurden so gewahlt, dass die Temperatur des aus dem Kuahler
austretenden Stromes jener des in die nachste Verdichterstufe eintretenden Stromes
entsprach. Die Temperaturen jener Strome, die in einen Verdichter geleitet werden, waren
namlich infolge von Messstellen bekannt. Die Druckverluste in diesen Warmetauschern
wurden  entsprechend der Messstellenergebnisse  vorgegeben. Wenn  keine
Messstellenergebnisse zur Verfiigung standen, wurde auf die HYSYS®-Simulation der
bereits bestehenden Simulation zurtickgegriffen. Die Kuhleraustrittstemperaturen wurden
deswegen im Modelltuning zuerst Uber ADJUST-Operatoren berechnet. Im Zuge der
Optimierung wurden diese Temperaturen aber wieder verandert (siehe Kapitel 8). Die
berechneten Temperaturdifferenzen bzw. Messstellen auf die zurtickgegriffen wurde, sind in
Tabelle 7.2 ersichtlich.

= 2-Phasenseparator

Der Ansaugbehalter F-9251 wurde als adiabater 2-Phasenseparator ausgefiihrt und trennt
die anfallende Flissigphase von ihrer im Gleichgewicht stehenden Gasphase. Letztere
entspricht dem Spaltgasstrom, welcher der ersten Verdichterstufe saugseitig zugefihrt wird.
Die Abscheidebehalter F-9251 bis F-9255, sowie F-9256, F-9784, F-9258, F-9758, F-9771,
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F-9756 kamen ebenfalls als adiabate 2-Phasenseparatoren zum Einsatz. Der Druckverlust in
den einzelnen Abscheidebehaltern wurde, bis auf den im F-9256 vorhandenen Druckverlust,
mit dem Wert 0 vorgegeben. Der Druckverlust in den anderen Abscheidebehaltern wurde in
den vor- oder nachgeschalteten Warmetauschern bertcksichtigt. Simulationstechnisch
macht dies keinen Unterschied, es wird jedoch Rechenzeit gespart, da in den

Abscheidebehaltern keine Druckdifferenz bei der Berechnung berlcksichtigt werden muss.

= 3-Phasenseparator

Die Trennbehalter F-9257 und F-9760A/B wurden als 3-Phasenseparator ausgeflihrt. Durch
die Druck- und Temperaturverhaltnisse kondensieren neben der Gasphase zwei im

Gleichgewicht stehende Flissigphasen aus.

7.5 Modellierungsmethodik

Bevor mit dem Erstellen der Simulation begonnen werden konnte, war es notwendig,
samtliche ein- und austretende Stréme, wie in Kapitel 7.4 beschrieben, zu eruieren. Um die

Konvergenz des Simulationsmodells zu vereinfachen, wurde dieses wie folgt aufgesetzt.

= 1. Schritt

Zuerst wurden die funf Verdichterstufen (G-92511 — G-9251V) mitsamt Ansaug- bzw.
Abscheidebehaltern und Kihlern simuliert. AnschlieRend wurden der Splitter D-9251 zur
Simulation der Laugung, sowie dessen nachgeschalteter 2-Phasenseparator F-9256, der

neuen Spaltgasverdichtung, erstellt.

= 2, Schritt

Als nachstes wurden der Warmetauscher E-9256, die 2-Phasenseparatoren F-9784, F-9758
und F-9760A/B, sowie der 3-Phasenseparator F-9257 installiert. Die 2-Phasenseparatoren
simulieren eine Gas-Flussigtrennung. Im Separator F-9760A/B wird lediglich ein mogliches

Abziehen von Wasser aus dem fllissigen Spaltgasstrom simuliert.
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= 3. Schritt

Nun wurden die Recycleoperationen RCY-92-100, RCY-92-101 und RCY-92-102 eingeflgt.
Diese sollen die Mengen der auskondensierten Kohlenwasserstoffe, welche von den
Abscheidebehaltern F-9253, F-9254 und F-9255 zurickgefuhrt werden, berechnen. Die
Ruickfuhrung der Stréme S92-109, S92-114 und S92-118 erfolgt hierbei von der Druckseite
der zweiten, dritten bzw. vierten Verdichterstufe zu deren Saugseite. Durch Entspannung der
flissigen Kohlenwasserstoffphasen werden die Stréme erneut in den gasférmigen Zustand

gebracht und der Verdichtung an entsprechender Stelle wieder zugeflhrt.

= 4. Schritt

Zuletzt wurde die flnfte Stufe des urspringlichen Verdichterstranges G-9751V, sowie der
dazugehorige Abscheidebehalter und Kuhler, der Splitter D-9773 zur Simulation der

Laugung, sowie der vorgeschaltete 2-Phasenseparator F-9771 installiert.

AbschlieRend wurde der im Zuge der Diplomarbeit simulierte Anlagenteil mit der bereits
bestehenden Simulation der urspringlichen Spaltgasverdichtung (erste bis vierte

Verdichterstufe), sowie der Benzin- und Komprimat-Destillationskolonne zusammengefugt.

7.6 Modelltuning

In diesem Kapitel wird beschrieben, wie die Simulation bestmdglich an die Messstellen der
Anlage angepasst wurde. Dazu bediente man sich mehrfach des Operators ADJUST. Um
z.B. die Spaltgasverdichtung korrekt abzubilden, wurde die Temperatur des Spaltgasstromes
S97-210R vorerst so eingestellt, dass die Temperatur des Stromes S92-100 auf der
Saugseite der ersten Verdichterstufe den Wert der Messstelle Tl 2502 widerspiegelte. Dieser
Eingriff zog eine Abweichung der Temperatur des Stromes S97-210R von der Messstelle
T1 7562 mit sich. Andernfalls wiirde durch etwaige rtickgeflihrte Recyclestréme, die aufgrund
fehlender Temperaturmessstellen Unsicherheiten unterliegen, die Temperatur vor der ersten
Verdichterstufe nicht der Messstelle Tl 2502 entsprechen. Anschlielend wurden die
adiabaten  Wirkungsgrade der Verdichterstufen iterativ  variiert, sodass die
Austrittstemperaturen der Strdme aus den Verdichterstufen an die Werte der vorhandenen
Messstellen angepasst wurden (Messstellenlbersicht - Seite 53). Ebenso wurde die
Temperatur des Spaltgases nach den Kihlern mittels ADJUST-Operatoren derart eingestellt,

dass die Temperatur vor der darauffolgenden Verdichterstufe dem Messstellenwert
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entsprach. Der Druckverlust in den Warmetauschern und Abscheidern nach jeder

Verdichterstufe wurde ebenfalls an die entsprechenden Druckmessstellen angepasst.

Tabelle 7.2: Spezifikationen der Kiihler

Temperatur- Druck-
Einheit differenz AT | Jemperatur- | o enz Ap DE
o messstellen messstellen
[°C] [bar]
E-9251 39,1 TI 2504 0,14 Pl 2504
E-9252 48,0 TI 2506 0,16 PI 2506
E-9253 43,4 TI 2508 0,36 PI 2508
E-9254 50,5 TI 2515 0,30 Vergleichs-
Simulation
Vergleichs-
E-9255 52,6 TI 2512 0,20 - .
Simulation
TI 2514 bzw.
E-9256 11,3 TI 2516 0,04 PI 7058
Vergleichs-
E-9755/56 49,9 TI 7618 0,26 - .
Simulation
E-9757 13,2 TI 7619 0,50 PI 7058
Tabelle 7.3: Spezifikationen der Verdichter
Druck- .
Einheit differenz Ap LI e
messstellen | Wirkungsgrad
[bar]
G-92511 1,57 PI 2503 85
G-9251lI 2,78 PI 2505 74
G-92511ll 4,23 PI 2507 66
G-9251IV 9,20 PI 2509 78
G-9251V 17,93 Pl 2511 81
G-9751V 18,04 PI 7580 74
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8 Optimierung

In diesem Kapitel wird auf die Optimierung eingegangen, durch die es modglich war die
Simulationsergebnisse beziglich des Durchflusses an die entsprechenden Messstellen
anzupassen.

In Kapitel 8.1 wird die Ausgangslage bzw. der Grund erlautert warum eine Optimierung der
Spaltgasverdichtung erforderlich ist. In Kapitel 8.2 ist die Zielsetzung der Optimierung
ersichtlich. Kapitel 8.3 widmet sich der Prioritdtenreihung bezlglich der Durchfihrung der
Optimierung. In Kapitel 8.4 wird auf das, im Simulationsprogramm zur Verfligung stehende,
Optimierungstool eingegangen. Die Kapitel 8.5 und 8.6 beschaftigen sich mit der

Vorgehensweise der Optimierung.

8.1 Ausgangsituation vor der Optimierung

Infolge des Modelltunings des im Zuge der Diplomarbeit simulierten Anlagenteils, sowie des
simulierten  Anlagenteils der urspringlichen  Spaltgasverdichtung, konnten die
Simulationsergebnisse beziglich Temperatur und Druck den Messstellenergebnissen
angepasst werden. Die Simulationsergebnisse bezlglich der Durchflisse entsprachen
jedoch nur zum Teil den Ergebnissen der Messstellen. Die groten Abweichungen ergaben
sich bei der Simulation in der Benzin- bzw. Komprimat-Destillationskolonne. Weiters war der
Eintrittsstrom in die Spaltgasverdichtung, welcher die Waschwasserkolonne verlasst, nicht
vollig dampfférmig. Dies flihrte dazu, dass der flissige Anteil dieses Stromes bereits in dem
Ansaugbehalter vor jedem Verdichterstrang abgezogen wurde und somit nicht der
Spaltgasverdichtung unterzogen werden konnte.

Die Ursache dieser Abweichungen lasst sich damit erklaren, dass einerseits die
Komponenten im Simulationseingangsstrom nicht zur Ganze der tatsachlich vorhandenen
Komponenten entsprechen. Andererseits weichen die Anteile der einzelnen Komponenten im
Simulationseingangsstrom von der Realitat ab. Die Quelle der Ungenauigkeiten bezuglich
Komponenten bzw. Komponentenzusammensetzung liegt in der Analyse jener in der
Ethylenanlage vorkommenden Komponenten. Vor allem bei den schwerer siedenden
Komponenten (C,.) war es sehr schwierig, eine genaue Komponentenzuordnung zu erhalten.
Aus diesem Grund griff man bei diesen Komponenten auf sogenannte Pseudokomponenten
zurick. Mit Pseudokomponenten lassen sich jedoch gewisse Stoffeigenschaften nicht bzw.
nur teilweise darstellen. Weiters kann bei ihrer Verwendung keine Unterscheidung beztglich
Aromaten, Paraffinen und Naphtenen gemacht werden. Darum wurden diese

Pseudokomponenten erneut in Realkomponenten, entsprechend ihrer Siedelage,
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Ubergefihrt. Diese Komponententransformation und die ungenaue Analyse der tatsachlich
vorkommenden Komponenten wurden extern durchgefihrt. Da diese Komponenten als
Grundlage fur die Simulation vorgegeben wurden, haben sich Ungenauigkeiten ergeben,

welche bei der Simulation zutage traten.

8.2 Aufgabenstellung bezuglich der Optimierung

Die Zielsetzung der Optimierung dieser Simulation war nun, die Simulationsergebnisse

bezlglich der Durchfliisse an die Messstellenergebnisse anzupassen.

8.3 Durchfiihrung der Optimierung

Die vorgegebene Prioritatenreihung bezlglich der Vorgehensweise dieser Optimierung war

folgende:

= Prioritat 1: Druck

Die Ergebnisse der Druckmessstellen, welche zur Verfigung standen, stellten die oberste
Prioritat dar und mussten deshalb eingehalten werden. Der zu erreichende Zielwert war stets
der Mittelwert der Messstellenergebnisse. Die Schwankungsbreite dieser Messstellen ist im

Bereich von wenigen Zehntel Bar.

= Prioritat 2: Durchfluss

Die Simulationsergebnisse, bezilglich des Durchflusses, sollten so gut als méglich an den

Mittelwert der Messstellenergebnisse angepasst werden.

= Prioritat 3: Temperatur

Die Messstellenergebnisse hinsichtlich der Temperatur wiesen Abweichungen von bis zu
einigen Grad Celsius auf. Die berechnete Temperatur der Simulation durfte zur Erreichung
von Druck und Durchfluss etwas verandert werden. Die Schwankungsbreite der Messstellen

sollte dabei, wenn méglich, eingehalten werden.
Zur Erreichung einer unter den gegebenen Vorraussetzungen optimierten Simulation der

Spaltgasverdichtung wurden zwei Wege beschritten. Diese sind in Kapitel 8.5 und 8.6

beschrieben. In beiden Fallen wurde dabei auf das Optimierungsprogramm ,Optimiser®,
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welches im Simulationsprogramm PetroSIM® zur Verfiigung steht, zuriickgegriffen. Im

nachsten Abschnitt wird kurz auf dieses Optimierungsprogramm eingegangen.

8.4 Optimiser

Mit Hilfe des ,Optimisers® Iasst sich nun ein Teilbereich der Simulation, durch Verandern von
vorgegeben Variablen, optimieren. Die Vorgehensweise bzw. die Einstellungsmdéglichkeiten

sehen wie folgt aus:

1.) Vorgabe der Variablen (Indep Vars)
2.) Festlegen der Nebenbedingungen (Constraints)

3.) Fixierung der Hauptbedingungen (Objectives)

8.4.1 Variablen (Indep Vars)

Abbildung 8.1 zeigt das Eingabefenster der Variablen. In diesem Fenster kénnen nun
Temperatur, Druck, Dampfanteil bzw. Durchfluss eines Stromes variiert werden. Dabei sind

folgende Einstellungen vorzunehmen:

= Object: Strombezeichnung (z.B. S 92 015)

= Variable Description: Vorgabe der zu veranderten Variable (z.B. Temperatur)

= Lower Limit: Vorgabe des unteren Grenzwertes

= Upper Limit: Vorgabe des oberen Grenzwertes

= Reset Value: Vorgabe des Startwertes

= Step Scale: Schrittweite von einem Optimierungsdurchlauf zum Anderen

In der Spalte ,Current Value® werden die momentanen Simulationsergebnisse angezeigt.
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_inlx
Design rIndependent Variable

Indep Vars Ohject YWarniable Dezciption Lowwer Limit | Current Walue | Upper Limit | Active | Reset Value IInits | Pert Scale| Step Scale
592015 Temperature 31.00 3246 N 3246 C 1,000 01,1000
Constraints 592019 Temperature 31,00 3151 nm| Vv 3151 C 1,000 01,1000
Eapelties 592022 Temperature 31.00 3183 3260 | WV 31,83 C 1,000 01,1000
o 592035 Temperature 270 273 000 v 27 E0 C 1,000 01,1000
Objective 597405 Temperature 27.00 27.00 2800 29.42 C 1,000 01000
597 408 Temperature 24 70 24 Bl 2| v 24 51 C 1,000 01,1000
597 482 Temperature 26,00 26,08 2800 [V 26,09 C 1,000 01,1000
597483 Temperature 28.00 3058 00| W 30,56 C 1,000 01000
5 97 431 Temperature 19,50 2044 2050 | 20,40 C 1,000 01,1000
TEE 57 210F | Flow Ratio (Flow Fatio_ 0,7020 0.7021 0700 | W 07021 1,000 | 1,000e-00;
592028 Temperature 28.00 30.32 o v an.n C 1,000 0,1000
597425 Temperature 29,00 30,36 Hnom| v 30,36 C 1,000 01,1000
597429 Temperature 31,00 3364 3/00| |V 335 C 1,000 01000
592032 Temperature 26.00 29.32 00| v 23,30 C 1,000 0,1000
Add... | Edi... | Remave | |Ipdate Reset Values |

- — . "
Deﬂgnl Solution |

Nare [FlonDpt 100 Dot | Sche | e | | [ oo
Abbildung 8.1: Optimiser (Variablen)

8.4.2 Nebenbedingungen (Constraints)

Abbildung 8.2 zeigt das Eingabefenster der Nebenbedingungen. Die Simulationsergebnisse
sollen dabei innerhalb der vom Bediener vorgegebenen Toleranzgrenzen erreicht werden.

Dabei sind nun folgende Einstellungen vorzunehmen:

=  Object: Strombezeichnung (z.B.: S 97 403)

= Variable Description: Vorgabe der zu variierenden Nebenbedingung (z.B.:
Durchfluss)

= Lower Limit: Vorgabe des unteren Grenzwertes

= Upper Limit: Vorgabe des oberen Grenzwertes

In der Spalte ,,Current Value® werden die momentanen Simulationsergebnisse angezeigt.
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T=TEd
Design —Constraint:
[T —— Object “ariable D escription Lawwer Limit Current Yalue Upper Limit itz Aﬁt_ive
5 87 4032 Std Gas Flowe 1.320e+005 1.31 3e+005 1.352e+005 | STD_m3-t e
Constraints 58202 Std Gas Flowe 5. 290=+004 5.487=+004 5.600e+004 | STD_m3/t [V
Equalities g 57 410 Std Gas Flow 1,2352+005 1,3482+005 1.,275e+005 | STD_mat o
. 5 82 020 Std Gas Flowe 5.550e+004 5,37 9e+004 B.E00e+004 | STD_m3rt [
Obiective 5 a7 453 Actial Liquid Flows Z1.00 23.02 24,20 3k
587 442 Std Gas Flowe FO0.0 FE1.2 93900 | STD_m3/4 [
5 897 406 Std Gas Flowe 1.270e+005 1.291 e+005 1.310e+005% | STD_m3-t [
S9207 Std Gas Flowe 567 Oe+004 5,537 e+004 B.750e+004 | STD_m3st [
5 92 026 Std Gas Flowe 5. 80Ee+004 5,327 e+004 5.900e+004 | STD_m3st [
S 97 41E Std Gag Flow 1.212e+005 1.335e+005 1.355e+00% | STD_m3st [
S 97 443 Actual Liguid Flows 24,82 28.78 25981 m3sh [
S5 92 033 Actual Liguid Flows 4,280 9,355 E.000 m3sh [
S 97 446 Actual Liguid Flows 43.20 41.25 4E.50 m3sh ™
597 413 Actual Liguid Flows 26.60 19.33 27.50 m3sh |
5 97 453 Temperature 95.00 1061 35.00 C —
5 97 443 Temperature 1080 121.0 111.0 C —
S 97 442 Temperature 4800 55.00 53.00 C —
S 37 452 Temperature 28.00 30,00 31.00 C —
5 97 452 Std Gas Flowe 15380 B275 2830 | STD_m3/t il
5 97 432 Std Gas Flowe 1.620e+005 1.617e+005 1.680e+00% | STD_m3st [
5 97 457 Actual Liguid Flow 3815 36.41 4490 m3/h [
597 427 Std Gas Flowe 1.31 3e+005 1.31 2e+005 1.358e+005 | STD_m3-t [
5 92 034 Std Gas Flowe 5.350e+004 5.103e+004 5.4582e+004 | STD_m3-t [
Add Edit.. I Remowve I
_—
Design I Solution |
Name [FlowDp:100 Delete | Sove | Resst | S | |orored

8.4.3 Hauptbedingungen (Objectives)

Abbildung 8.2: Optimiser (Nebenbedingungen)

Abbildung 8.3 zeigt das Eingabefenster der Hauptbedingungen. Der Optimiser erkennt diese

Vorgaben als oberste Prioritdt und versucht durch Veradndern der Variablen, bzw. durch

Variieren der Nebenbedingungen, diese zu erreichen. Dazu muss im Vorfeld, in einem

sogenannten ,Spreadsheet”, ein Soll-Ist-Vergleich vorgenommen werden. Dabei gibt man

das momentane Simulationsergebnis und jenes das erreicht werden soll ein. Die Differenz

dieser beiden Werte wird in weiterer Folge in den ,Optimiser® Ubertragen. Nun muss im

Eingabefenster (Abbildung 8.3) lediglich noch eingegeben werden, ob die Differenz

maximiert oder minimiert werden soll. Folgende Einstellungen sind dabei vorzunehmen:

= Object:

= Variable Description:

Bezeichnung des Spreadsheet (z.B.: SPRDSHT-1!C5)

Position des Differenzwertes im Spreadsheet (z.B.: C5)

In der Spalte ,,Current Value® sieht man den momentanen Differenzwert bei der Optimierung.
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Bl
Design ~Objective Funciar
Indep Vars Object Warniable Description wieight Curent Yalue Contrbution | Active
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Abbildung 8.3: Optimiser (Hauptbedingungen)

8.5 Optimierungsschritt 1

Der erste Versuch der unternommen wurde, um die Simulationsergebnisse der Durchfliisse
an die Messstellenergebnisse anzupassen, war die Modifizierung der Zusammensetzung der
Komponenten des Haupteingangsstromes (S97-210R). Die Pseudokomponenten wurden,
wie bereits erwahnt, in Realkomponenten Ubergefiihrt. Diese entsprechen jedoch nur zum
Teil den in der Anlage tatsachlich vorkommenden Komponenten. Jene, in der Simulation
verwendeten, durften nicht verandert werden, sehr wohl aber deren Zusammensetzung. Die
Vorgaben bzw. Einstellungen fir das Programm ,Optimiser® zur Anpassung der

Zusammensetzung waren nun folgende:

= Variablen

Als Variablen wurden in den ,Optimiser die Komponenten des Haupteingangsstromes
(S97-210R) eingegeben. Dazu wurden im Vorfeld in der Simulation die einzelnen
Komponentenfraktionen (C3;-Komponenten, C,-Komponenten,...) dieses Eingangsstromes zu
eigenen Stromen zusammengefasst. Weiters wurden die Cy4,- Cs- und Cs-Komponenten in
jeweils 2 weitere Komponentenfraktionen geteilt, da die Siedetemperaturen sich stark
unterschieden. Dabei wurden jene Komponenten mit einer hdheren bzw. niedrigeren
Siedetemperatur zusammengefasst. Von einer weiteren Unterteilung der Komponenten
wurde aufgrund langer Rechenzeiten Abstand genommen.

Weiters wurde die Spliteinstellung jenes ,Tees” variiert, der den Spaltgaseintrittsstrom aus

der Wasserwasche in die parallele und urspriingliche Spaltgasverdichtung teilt.
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= Nebenbedingungen

Als Nebenbedingungen wurden die Durchflisse in beiden Verdichterstrangen, der
Dampfanteil im Spaltgaseintrittsstrom, sowie der Durchfluss des Kopfproduktes der Benzin-
Destillationskolonne gewahlt. Die Simulationsunter- bzw. obergrenze entsprach der

Schwankungsbreite der Messstellenergebnisse. Der Dampfanteil sollte den Wert 1 erreichen.

= Hauptbedingungen

Bei dieser Optimierung wurden zwei Hauptbedingungen festgelegt. Einerseits sollte die
Differenz  bezlglich  Durchfluss  zwischen den  Simulationsergebnissen  und
Messstellenergebnissen des Sumpfproduktes der Benzin-Destillationskolonne, andererseits

die Differenz der Komprimat-Destillationskolonne minimiert werden.

= Ergebnisse und Schlussfolgerung

Der Grofteil der Messstellenergebnisse konnte soweit optimiert werden, dass sich die
Simulationsergebnisse innerhalb der Schwankungsbreite der Messstellen bewegen. Der
Spaltgaseintrittsstrom war aber nur zu ungefahr 95% dampfférmig. Das heif’t, dass 5% des
gesamten Spaltgaseintrittsstromes schon vor der Verdichtung abgezogen und zurlck zur
Waschwasserkolonne beférdert wurden. Aufgrund dieser grolen Abweichung wurde der
Entschluss gefasst, dass zur Optimierung dieser Simulation ein anderer Weg beschritten

werden muss.

8.6 Optimierungsschritt 2

Vor Beginn dieser Optimierung wurde der vorerst verwendete Spaltgaseintrittsstrom durch
den berechneten Kopfstrom, der zu diesem Zeitpunkt bereits simulierten Wasserwasche,
ersetzt. Dieser Strom war vollig dampfférmig, wodurch ein groRRer Ungenauigkeitsfaktor
beseitigt werden konnte. Nun erfolgte die erneute Optimierung bzw. Anpassung der
Durchflisse in der Simulation an die Messstellenergebnisse. Diesmal wurde jedoch nicht die
Komponentenzusammensetzung variiert, sondern es sollten die Temperaturen in der
Simulation derart verandert werden, dass sich die Ergebnisse der Durchflisse méglichst in
der Schwankungsbreite der Messstellenergebnisse befinden. Auch bei dieser Optimierung
wurde mit dem ,Optimiser‘ gearbeitet. Dabei wurden nun folgende Einstellungen

vorgenommen:
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= Variablen

Als Variablen wurden in den ,Optimiser” die Temperaturen jener Strébme entlang der beiden
Spaltgasverdichterstrange eingegeben. Dabei sollten die berechneten Temperaturen
innerhalb der Schwankungsbreite der Messstellen liegen. Als unterer bzw. oberer Grenzwert
wurde demnach das Minimum bzw. das Maximum der Messstellenergebnisse in den
,Optimiser* eingegeben. Der Toleranzbereich bezlglich der berechneten Temperatur wurde
bei manchen Strémen wahrend der Optimierung jedoch vergréfert.

Weiters wurde wieder die Spliteinstellung jenes ,Tees® variiert, der den Spaltgaseintrittsstrom

aus der Wasserwasche in die parallele und urspriingliche Spaltgasverdichtung teilt.

In den Tabellen 8.1 bis 8.4 sind die Simulationsergebnisse bezlglich der Temperatur jener
Strome zusammengefasst, deren Temperatur im Zuge der Optimierung variiert wurde.
Weiters sind das Miniumum und Maximum der Messstellenergebnisse dieser Strome, sowie

die Bezeichnung der Messstellen (Messstellenlbersicht - Seite 53) ersichtlich.

Tabelle 8.1: Simulationsergebnisse - urspriinglicher Verdichterstrang (Temperatur)

Simulations- Messstellen- Messstellen-
Strom- ergebnisse ergebnisse bezeichnung
bezeichnung Temperatur
[°C]
Untergrenze: 26,8
S 97 109 27,0 Obergrenze: 28,8 TI7605
Untergrenze: 26,7
S 97 113 24,6 Obergrenze: 29,4 TI7608
Untergrenze: 28,3
S 97 117 26,1 Obergrenze: 31,2 TI7611
Untergrenze: 27,2
S 97 121 30,6 Obergrenze: 30,3 TI7614
Untergrenze: 26,8
S 97 128 30,4 Obergrenze: 27,5 TI7615
Untergrenze: 30,9
S 97 132 33,6 Obergrenze: 32,7 TI7618
Untergrenze: 17,6
S 97 134 20,5 Obergrenze: 20,9 TI7619
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Tabelle 8.2: Simulationsergebnisse - paralleler Verdichterstrang (Temperatur)

Simulations- Messstellen- Messstellen-
Strom- ergebnisse ergebnisse bezeichnung
bezeichnung Temperatur
[°C]
Untergrenze: 30,0
S 92104 32,5 Obergrenze: 31,6 T12504
Untergrenze: 29,3
S92 110 31,5 Obergrenze: 31,8 T12506
Untergrenze: 26,7
S 92113 31,8 Obergrenze: 29.5 T12508
Untergrenze: 25,7
S92 117 30,3 Obergrenze: 28,4 T12515
Untergrenze: 28,3
S 92 121 29,3 Obergrenze: 30.7 T12510
Untergrenze: 26,7
S 92124 27,6 Obergrenze: 29.3 T12512
Tabelle 8.3: Simulationsergebnisse - Benzin-Destillationskolonne (Temperatur)
Simulations- Messstellen- Messstellen-
ergebnisse ergebnisse bezeichnung
Temperatur
[°C]
, Untergrenze: 31,8
Einsatz 36,9 Obergrenze: 37.7 TI7620
Untergrenze: 44,8
Kopfprodukt 55,0 Obergrenze: 61,3 TI7627
Untergrenze: 108,3
Sumpfprodukt 121,0 Obergrenze: 1131 TI7622

Tabelle 8.4: Simulationsergebnisse - Komprimat-Destillationskolonne (Temperatur)

Simulations- Messstellen- Messstellen-
ergebnisse ergebnisse bezeichnung
Temperatur
[°C]
, Untergrenze: 12,5
Einsatz 11,9 Obergrenze: 15,1 TI7630
Untergrenze: 25,1
Kopfprodukt 30,0 Obergrenze: 36.3 TI7636
Sumpfprodukt 106,1 Untergrenze: 91,8 TI7632

Obergrenze: 99,2

= Nebenbedingungen

Als Nebenbedingungen wurden die Durchflisse in beiden Verdichterstrangen, sowie der
Durchfluss des  Kopfproduktes der Benzin-Destillationskolonne  gewahlt.  Die
Simulationsunter- bzw. obergrenze entsprach wieder der Schwankungsbreite der

Messstellenergebnisse.
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= Hauptbedingungen

Als Hauptbedingungen wurden dieselben wie im Optimierungsschritt 1 festgelegt.

= Ergebnisse und Schlussfolgerung

Diese Simulation wurde nun durch Ausschopfen von vielen simulationstechnischen
Raffinessen in Form von Modeltuning, sowie mit Hilfe des ,Optimisers® verbessert. Die
Simulationsergebnisse der gesamten Spaltgasverdichtung konnten durch diesen
Optimierungsschritt soweit den Messstellenergebnissen angepasst werden, dass die

Simulation als ein praktisches ,Anwendungstool“ herangezogen werden kann.
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9 Betrachtung des Niederlastfalls

In diesem Kapitel wird auf das Betreiben der Spaltgasverdichtung im Niederlastfall
eingegangen. Weiters werden die automatischen Regelungsmechanismen bei zu hoher bzw.
zu niedriger Spaltgasmenge erlautert.

Kapitel 9.1 bzw. 9.2 widmet sich der Regelung des urspriinglichen bzw. des neuen
Verdichterstranges. In Kapitel 9.3 wird auf die Vorgehensweise der Berechnung des

Niederlastfalles eingegangen. In Kapitel 9.4 werden die Ergebnisse validiert.

9.1 Urspringlicher Verdichterstrang

Die Regelung der Spaltgasverdichtung im Niederlastfall erfolgt im urspriinglichen
Verdichterstrang. Aufgrund des beschrankten Regelbereiches der Antriebsturbinenleistung
gibt es zwei Bypassleitungen, die bei Unterschreiten der Mindestmenge dazugeschaltet
werden. Eine daflr verantwortliche Druckregelung 6ffnet dabei die Regelventile in diesen
Bypassen. Der erste Bypass verlauft von der Druckseite der dritten Stufe zur Saugseite der

ersten Stufe, der Zweite von der Druckseite der flinften Stufe zur Saugseite der vierten Stufe.

9.1.1 Regelung bei zu niedrigem Druck

Bei einer zu geringen Menge an produziertem Spaltgas in den Spaltéfen kdme es ohne
Regelung zu einem Druckabfall in der Saugleitung. Wirde der Druck in den Vakuumbereich
absinken, besteht die Gefahr, dass Luft in den Spaltgasweg gesaugt wird. Eine
Druckregelung gleicht deshalb die Differenz zwischen gelieferter und abgesaugter
Spaltgasmenge aus, indem die Drehzahl der Antriebsturbine flr den urspringlichen
Verdichterstrang variiert wird. Da alle Verdichterstufen die gleiche Drehzahlregelung
erfahren, bleiben die Zwischendriicke der Spaltgasverdichtung ungefahr konstant.

Bei weiterer Druckabsenkung greift, wie bereits erwahnt, die Bypassregelung ein. Wenn der
Druck einen Grenzwert von 1,05 bar, unterschreitet, werden der urspriingliche

Verdichterstrang und damit auch der parallele Verdichterstrang abgeschaltet.

9.1.2 Regelung bei zu hohem Druck

Wenn der Druck in der Spaltgasleitung den Grenzwert von 1,6 bar, Uberschreitet, 6ffnet eine
Druckregelung automatisch die Leitung zur warmen Fackel. Dorthin wird das uberschussige

Spaltgas geleitet und verbrannt. Weiters hat diese Druckregelung die Aufgabe, bei Ausfall
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der Kompressoranlage, das ankommende Spaltgas zur warmen Fackel zu leiten, sodass es

nicht zum automatischen Abschalten der Anlage kommt.

9.2 Paralleler Verdichterstrang

Der parallele Verdichterstrang wird im Niederlastfall so geregelt, dass dieser immer mit
derselben Menge an Spaltgas gefahren wird. Um dies zu gewahrleisten, wird mittels einer
Durchflussregelung die Drehzahl der Antriebsturbine GT 9251 verandert, welche den

parallelen Verdichterstrang antreibt.

9.2.1 Regelung bei zu niedrigem Druck

Der Saugdruck im Spaltgasstrom vor der ersten Verdichterstufe betragt 1,413 bar,. Wenn
dieser auf 1,1 bar, sinkt, greift eine Druckregelung ein. Diese soll verhindern, dass der
Saugdruck weiter sinkt, indem sie die Drehzahl der Turbine senkt.

Wenn in weiterer Folge die Spaltgasmenge die Pumpgrenze erreicht, wird die
Pumpgrenzregelung aktiviert. Dabei werden die Regelventile fur  zwei
Mindestmengenleitungen gedffnet. Eine Leitung verlauft von der Druckseite der dritten Stufe
zur Saugseite der ersten Stufe, die Andere von der Druckseite der funften Stufe zur
Saugseite der vierten Stufe.

Sinkt der Druck im System trotz dieser MalRnahmen weiter ab, wird zur Vermeidung von
Unterdruck auf der Saugseite der ersten Stufe, die Turbine und damit der parallele

Verdichterstrang abgeschaltet.

9.2.2 Regelung bei zu hohem Druck

Wirde mehr Spaltgas erzeugt werden als die Verdichter bei maximaler Drehzahl férdern
kénnen, oder eine Verdichterstufe ausfallen, greift eine Druckregelung ein. Diese wird bei
Uberschreitung des Spaltgasdrucks von 1,55 bar, aktiviert, wodurch ein Teil des Spaltgases

zur warmen Fackel geleitet wird.
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9.3 Berechnung des Niederlastfalls

Zur Berechnung des sich veranderten Energieaufwandes im Niederlastfall in der
Spaltgasverdichtung wurde nun eine Bypassregelung installiert. Dazu wurden in der
Simulation die besagten zwei Bypasse dem urspriinglichen Verdichterstrang hinzugeflgt. In
einem eigenen ,Spreadsheet” (Abbildung 9.1) wird dabei die bei sinkender Spaltgasmenge
erforderliche Bypassmenge berechnet. Diese ist erforderlich um dem Verdichterstrang die
Mindestmenge zuzufihren. Dazu wird die Differenz zwischen der tatsachlichen
Spaltgasmenge und der erforderlichen Mindestmenge, welche vorgegeben werden muss,
ermittelt. Wenn die Spaltgasmenge gréRer als die Mindestmenge ist, wird kein Spaltgas
durch die Bypasse gefoérdert. Andernfalls wird die Differenzmenge, welche im Spreadsheet
berechnet wird, in die simulierte Bypassleitung exportiert. Die Spaltgasmenge, welche dem

parallelen Verdichterstrang zugeflihrt wird, wird dabei konstant gehalten.

_ ol x|
—Current Cell
Exportakle il Function Help... |
A1 Variable: | Anglesine | *] |  SpreadshestOnly.. |
I [T Digplay Formulaz
¥ Copy Formulas
&, B C ] -
1
2 uzrpringlicher Strang [
3
4 bindestmenge 1,182e+005 ko/h
5
B Feed in G-3751] 1.4652+005 ka/h
7
] Feed in G-97511V 1.4692+005 kgih
3
10
11 Bypazzmengen
12
13 Bppazzl 0.0000 kg
14
15 Bypazs? 0,0000 kagdh
16 hd
o —
Spreadsheetl Parameters I Connections I Forrmulas I Calc Order INDtES I
Name |SPRDSHT-3 Delete | [~ Ignored
Abbildung 9.1: Spreadsheet fur die Berechnung des Niederlastfalls
Im Zuge dieser Diplomarbeit wurden die Veradnderungen der Kuhl,- Heiz- und

Kompressorleistungen, sowie die sich einstellenden Bypassmengen im Bereich eines
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50%igen Teillastbetriebes und des Volllastbetriebes der Spaltgasverdichtung berechnet. Mit
Hilfe einer ,Case Study“ wurde diese Berechnung durchgefiihrt. Dabei wurde zuerst durch
Vorgabe der Ober- und Untergrenze der Spaltgaseintrittsmenge (50% und 100%) jener
Bereich vorgegeben, in dem die Berechnung stattfinden soll. AnschlieRend wurden jene

Energiestrome angegeben, deren Energieanderung angezeigt werden soll.
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9.4 Ergebnisse und Schlussfolgerung

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der Simulation des Niederlastfalls prasentiert.
Dabei wurde, wie bereits erwahnt, der Betriebsbereich zwischen einem 50%igem

Teillastbetrieb und dem Volllastbetrieb betrachtet.

= Bypassmenge

Abbildung 9.2 zeigt die sich verandernden Bypassmengen zwischen einem 50%igem
Teillastbetrieb und dem Volllastbetrieb. Die Spaltgasmengen in beiden Bypassen sind
annadhernd gleich. Der geringe Unterschied ist darauf zurickzufihren, dass in den
Abscheidebehéltern, nach den ersten drei Verdichterstufen, ein Teil der schwerer siedenden
Komponenten als Kondensat abgezogen wird. Somit muss im Bypass, welcher von der
Druckseite der flnften Verdichtstufe zur Saugseite der vierten Verdichterstufe flhrt
(2. Bypass), mehr Spaltgas im Kreis gefihrt werden.

Bei einem 50%igen Niederlastfall wird der Spaltgasverdichtung ungefahr 110 to/h Spaltgas
zugefihrt. Dabei sind die erforderlichen Bypassmengen am grofiten und betragen ungefahr
70 to/h pro Bypass. Bei ansteigendem Spaltgaseintrittsstrom werden die Bypassmengen
entsprechend geringer, bis bei einer Spaltgaseintrittsmenge von ungefahr 182 to/h die
Bypassmengen null werden. Im Volllastbetrieb wird der Spaltgasverdichtung ungefahr
210 to/h Spaltgas zugefihrt.

Bypassmengen

80.000

70.000
— 60.000
<
2 50.000
s —e— Bypassmenge in
Q —m—Bypassmenge in
£ 30.000 GI7511V
[72]
S 20.000
>
@ 10.000

0

Q MO N O O O N0 O HNHN O O
NN NN N N O

Spaltgasmenge [to/h]

Abbildung 9.2: Simulationsergebnisse - Bypassmengen
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= Kompressorleistung in der urspriinglichen Spaltgasverdichtung

Solange Bypassmengen im Kreis gefuhrt werden mussen, wird dem urspringlichen
Verdichterstrang immer anndhernd dieselbe Spaltgasmenge zugefihrt, namlich die
Mindestmenge. Trotzdem sinkt die Kompressorleistung in diesem Bereich von 14.700 kWh
auf 14.300 kWh ab (siehe Abbildung 9.3). Dies kann mit der in Kapitel 5.9 erwahnten
Gleichung fur die erforderliche Wellenleistung Py erklart werden.

In den Bypassen sind mehr leichte Komponenten enthalten als im Spaltgaseintrittsstrom.
Somit ist der Volumenstrom, bei gleichbleibender Masse, welcher im Kompressor verdichtet
wird, groRer. Aus diesem Grund verringert sich der Volumenstrom bei geringer werdenden
Bypassmengen. Wenn dieser sinkt, sinkt in weiterer Folge auch die Kompressorleistung ab.
Ab einem Spaltgaseintrittsstrom von ungefahr 177 to/h steigt die Kompressorleistung jedoch
wieder an, obwohl noch immer Spaltgas durch die Bypasse geleitet wird. Der Grund dafiir
liegt in der hdheren Dichte des Spaltgaseintrittsstromes gegeniber der Dichte des
Spaltgases in den Bypassen. Die Bypassmenge sinkt bis zu einem Spaltgaseintrittsstrom
von ungefahr 182 to/h weiter ab, was bedeutet, dass der dem Kompressor zugeflihrte
Volumenstrom sinkt. Der Effekt des erhdhten Volumenstroms ist jedoch geringer, als jener
der hoéheren Dichte. Ab einem Spaltgaseintrittsstrom von 182to/h steigt die
Kompressorleistung des urspriinglichen Verdichterstranges steil von 14.300 kWh auf
17.700 kWh an.

Kompressorleistung G-9751

18.000

17.500 /4

17.000
16.500
16.000
15.500

15.000

14.500 Ww
14.000 . . .
110 120 130 140 150 160 170 180 190 200 210

Spaltgasmenge [to/h]

Energiebedarf [kWh]

Abbildung 9.3: Simulationsergebnis - Kompressorleistung
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= Kiihlwasserleistung entlang des urspriinglichen Verdichterstranges

In Abbildung 9.4 erkennt man, dass bei einem 50%igen Niederlastfall der Kiihlwasserbedarf
am geringsten ist. Je geringer die Bypassmenge wird, desto hoher wird der
Kihlwasserbedarf, obwohl immer dieselbe Masse an Spaltgas zugefiihrt wird. Dies ist darauf
zurickzufihren, dass die zugefuhrten Bypassmengen jeweils von einem hdéherem
Druckniveau auf ein niedrigeres Druckniveau entspannt werden. Eine Druckentspannung
geht namlich mit einer Abnahme der Temperatur einher, was zu einer Abnahme der
Kihlleistung fuhrt. Ab einem Spaltgaseintrittsstrom von 182 to/h wird dem urspriinglichen
Verdichterstrang mehr als die Mindestmenge zugefiihrt. Ab dieser Spaltgasmenge steigt der
Klhlwasserbedarf stark an und entspricht bei Volllast ungefahr 25.000 kWh.
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Abbildung 9.4: Simulationsergebnis - Kiihlwasserleistung
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= Propylenkilteleistung entlang des urspriinglichen Verdichterstranges

Im  ursprunglichen Spaltgasverdichterstrang wird der Spaltgasstrom in zwei
Warmetauschern, E-9758 und E-9757, mit Propylen gekihlt. Der Warmetauscher E-9758
befindet sich zwischen der funften Verdichterstufe und dem dazugehdrigen
Abscheidebehélter und befindet sich somit innerhalb des zweiten Bypasskreislaufes. Der
Warmetauscher E-9757 ist auferhalb dieses Bypasskreislaufes installiert. Solange im
2. Bypass Spaltgas im Kreis geflihrt wird, bleibt die Kuihlleistung des E-9758 annahernd
konstant, danach steigt diese nur sehr gering an. Die Kihlleistung des E-9757 steigt im
betrachteten Betriebsbereich kontinuierlich an. Der Verlauf des Propylenbedarfes beider
Warmetauscher, welcher in Abbildung 9.5 veranschaulicht wird, steigt deshalb fast geradlinig

bis zum Erreichen der Volllastmenge an.
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Abbildung 9.5: Simulationsergebnis - Propylenleistung
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= Kiihl- und Heizleistungen in der Benzin- und Komprimat-Destillationstkolonne

In den Abbildungen 9.6 und 9.7 zeigt sich, dass der Kihlbedarf beider Destillationskolonnen
kontinuierlich vom 50%igen Teillastbetrieb bis zum Volllastbetrieb ansteigt. Dies lasst sich
damit erklaren, dass mehr leichter siedende Komponenten in den Verdichterstrang geleitet
werden.

Die Heizleistung in der Benzin-Destillationskolonne nimmt ebenfalls Gber den betrachteten
Betriebsbereich kontinuierlich zu, weil die schwerer siedenden Komponenten, die der
Benzin-Destillationskolonne zugefiihrt werden, auch kontinuierlich ansteigen.

Die Heizleistung der Komprimat-Destillationskolonne nimmt, wie aus der Abbildung 9.7
ersichtlich ist, bis zum Erreichen der Mindestmenge des Spaltgaseintrittstroms, stetig zu. Bei
Erhéhung der Spaltgaseintrittsmenge steigt der Verlauf steiler an und erreicht beim
Volllastbetrieb einen Wert von ungefahr 2.700 kWh. Dieser Anstieg ist darauf
zurtckzufiihren, dass jene Spaltgasmenge, die in der ersten Bypassleitung zurickgefihrt
wird, geringer wird und somit mehr schwerer siedende Komponenten in der vierten und
funften Verdichterstufe komprimiert werden. Dies fihrt zu einer Erhdhung des sich
ansammelnden Kondensats in den Abscheidebehéaltern, welches in weiterer Folge in die

Komprimat-Destillationskolonne geleitet wird.
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Kuhl- und Heizleistung
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10 Simulationsergebnisse

Um die Berechnungsergebnisse der Simulation bewerten zu koénnen, erfolgte eine
Gegenuberstellung der Simulationsergebnisse mit den Messdaten aus den einzelnen
Messstellen der Anlage. Eine Ubersicht der Messstellen beziiglich Druck, Temperatur und
Volumenstromen ist auf Seite 53 ersichtlich.

In Kapitel 10.1 werden nun die Simulationsergebnisse der Durchflisse der beiden
Verdichterstrange, der beiden Destillationskolonnen, sowie der beiden Spaltgasstrome,
welche in die Trocknung geleitet werden, mit den Messstellenergebnissen verglichen.

In Kapitel 10.2 werden die Ergebnisse validiert.

10.1 Ergebnisse der Spaltgasverdichtung

Von groler Bedeutung ist die Ubereinstimmung des Spaltgasvolumenstromes in den beiden
Verdichterstrangen mit den Messdaten aus der Anlage, da dieser einen malfgeblichen

Einfluss auf die Verdichter- und Kihlleistung hat.

10.1.1 Urspriinglicher Verdichterstrang

Abbildung 10.1 zeigt die Abweichung des berechneten Volumenstroms, nach jeder
Verdichterstufe, von den jeweiligen Messstellen. Die Gegenlberstellung zeigt den gréften
und den kleinsten, von den Messgeraten aufgezeichneten, Volumenstrom, sowie den aus
der Simulation berechneten Wert.

Auf mégliche Ursachen flr die Abweichungen wird in Kapitel 10.2 eingegangen.

Simulationsergebnisse - Messstellen
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Abbildung 10.1: Simulationsergebnisse - urspriinglicher Verdichterstrang

In Tabelle 10.1 sind die berechneten Ergebnisse des Volumenstromes des Spaltgases, bei

Standardbedingungen, nach jedem Verdichter, sowie die Verdichterleistung und die
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Kihlleistung der urspriinglichen Spaltgasverdichtung zusammengefasst. Weiters sind die

Abweichungen der Simulationsergebnisse vom Mittelwert der Messstellenergebnisse,

bezuglich der Durchfllisse, ersichtlich.

Tabelle 10.1: Simulationsergebnisse - urspriinglicher Verdichterstrang (Durchfluss)

1.Stufe | 2.Stufe | 3.Stufe | 4.Stufe | 5.Stufe
Volumenstrom  [Nm?/h] 124.208 122.127 127.519 126.289 124.113
Abweichung [%] 1,8 0 6,9 -0,1 1,8
Verdichterleistung [kW] 3.182 3.258 3.738 4.011 3.472
Kiihlleistung [KW] 4.920 4.898 4.645 5.030 5.465

Die gesamte Verdichter- und Kuhlleistung der urspringlichen Spaltgasverdichtung sind in
Tabelle 10.2 dargestellt.

Tabelle 10.2: Simulationsergebnisse - urspriingliche SV (Kihl- und Verdichterleistung)

1. bis 5. Stufe
Verdichterleistung [kW] 17.661
Kihlleistung [kW] 24.958

Die prozentuelle Abweichung der beiden ersten und der beiden letzten Verdichterstufen zeigt
eine Abweichung von weniger als 2%. Das Simulationsergebnis der dritten Verdichterstufe

weicht lediglich um weniger als 7% vom Mittelwert der Messstelle ab.

10.1.2 Paralleler Verdichterstrang

Abbildung 10.2 zeigt die Abweichung des berechneten Volumenstroms, nach jeder
Verdichterstufe, vom jeweiligen Messstellenergebnis. Die Gegenlberstellung zeigt den
groRten und kleinsten, von den Messgeraten aufgezeichneten, Volumenstrom, sowie den
aus der Simulation berechneten Wert. Auf mégliche Ursachen fiir die Abweichungen wird in

Kapitel 10.2 eingegangen.
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Simulationsergebnisse - Messstellen
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Abbildung 10.2: Simulationsergebnisse - paralleler Verdichterstrang

In Tabelle 10.3 sind die berechneten Ergebnisse des Volumenstromes des Spaltgases, bei
Standardbedingungen, nach jedem Verdichter, sowie die Verdichter- und Kuhlleistung der
parallelen Spaltgasverdichtung zusammengefasst. Weiters sind die Abweichungen der
vom Mittelwert der Messstellenergebnisse,

Simulationsergebnisse bezuglich des

Durchflusses, ersichtlich.

Tabelle 10.3: Simulationsergebnisse - paralleler Verdichterstrang (Durchfluss)

1. Stufe 2. Stufe 3.Stufe 4. Stufe 5. Stufe
Volumenstrom [Nm?3/h] 54.850 52.379 50.894 50.412 48.283
Abweichung [%] 0,8 -3,3 -3,6 -10,0 -6,2
Verdichterleistung  [kW] 1.506 1.586 1.407 1.396 1.251
Kiihlleistung kW] 1.483 2.381 1.784 2.225 2.239

Die gesamte Verdichter- und Kdihlleistung der parallelen Spaltgasverdichtung sind in
Tabelle 10.4 dargestellt.

Tabelle 10.4: Simulationsergebnisse - parallele SV (Kuhl- und Verdichterleistung)

1. bis 5. Stufe
Verdichterleistung [kW] 7.146
Kuhlleistung [kW] 10.112

Die prozentuelle Abweichung der ersten drei und der letzten Verdichterstufen zeigt eine
Abweichung von weniger als 7 %. Das Simulationsergebnis der vierten Verdichterstufe liegt

10 % unter dem Mittelwert der Messstelle.
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10.1.3 Ergebnisse der Komprimat-Destillationskolonne

In der Komprimat-Destillationskolonne ist das Erreichen der Reinheit des Sumpfproduktes
von grofer Wichtigkeit. Die vorgegebene Reinheit des Sumpfproduktes ist in die
Kolonnenspezifikation der Kolonne eingearbeitet und Uberschreitet die Grenze von 400
Gewichts-ppm nicht. Tabelle 10.5 zeigt den Massen- und Volumenstrom von Kopf- und
Sumpfprodukt, sowie die Abweichung des berechneten Durchflusses vom Mittelwert des

Messstellenergebnisses des Sumpfproduktes.

Tabelle 10.5: Simulationsergebnisse - Komprimat-Destillationskolonne (Durchfluss)

Kopfprodukt Sumpfprodukt
Massenstrom [kg/h] 12.320 Massenstrom [kg/h] 15.410
Volumenstrom [Nm3/h] 6.328 Volumenstrom [m?3h] 23,1
Abweichung  [%] — Abweichung  [%] 1,7

In Abbildung 10.3 ist die Abweichung des Volumenstroms der Simulation vom Mittelwert der
Messdaten ersichtlich. Die Menge des Sumpfproduktstroms liegt innerhalb der
Schwankungsbreite der Messstelle. Auf die Messstellenergebnisse bezlglich des
Durchflusses des Kopfproduktes konnte aufgrund eines Defekts der Messstelle kein Bezug

hergestellt werden.
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Abbildung 10.3: Simulationsergebnis - Sumpfprodukt der Komprimat-Destillationskolonne

Die daraus resultierende Kihlleistung im Kondensator und die Heizleistung im Aufkocher
sind in Tabelle 10.6 dargestellt.
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Tabelle 10.6: Kihl- und Heizleistung der Komprimat-Destillationskolonne

Aufkocher

Dephlegmator

Heizleistung

(kW]

2.750

Kdhlleistung  [kW]

590

10.1.4 Ergebnisse der Benzin-Destillationskolonne

Analog zur Komprimat-Destillationskolonne ist auch in der Benzin-Destillationskolonne die

Reinheit des Sumpfproduktes in die Kolonnen-Spezifikation eingearbeitet und Gberschreitet

den Grenzwert von 400 Gewichts-ppm nicht.

Tabelle 10.7 zeigt die Massen- und

Volumenstrome, sowie die Abweichungen der berechneten Durchflisse vom Mittelwert der

Messstellenergebnisse von Kopf- und Sumpfprodukt.

Tabelle 10.7: Simulationsergebnisse - Benzin-Destillationskolonne (Durchfluss)

Kopfprodukt Sumpfprodukt
Massenstrom [kg/h] 1.792 Massenstrom  [kg/h] 22.210
Volumenstrom [Nm3/h] 721 Volumenstrom [m?3h] 28,8
Abweichung  [%] -10,7 Abweichung [%] 5,2

In Abbildung 10.4 bzw. Abbildung 10.5 ist die Abweichung des Volumenstroms der

Simulation vom Mittelwert der Messdaten hinsichtlich Kopf- und Sumpfprodukt dargestellt.
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Abbildung 10.4: Simulationsergebnis - Kopfprodukt der Benzin-Destillationskolonne
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Abbildung 10.5: Simulationsergebnis - Sumpfprodukt der Benzin-Destillationskolonne
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In beiden Abbildungen erkennt man, dass die Simulationsergebnisse innerhalb der

Schwankungsbreite der Messstellen liegen. Die entsprechende Kuhlleistung im Kondensator

und die Heizleistung im Aufkocher sind in Tabelle 10.8 ersichtlich.

Tabelle 10.8: Kuhl- und Heizleistung der Benzin-Destillationskolonne

Aufkocher

Kondensator

Heizleistung

(kW]

1.192

Kahlleistung

(kW]

50

10.1.5 Ergebnisse der verdichteten Spaltgasstrome

Abbildung 10.6 und Abbildung 10.7 zeigen die Abweichung des berechneten Volumenstroms

des flussigen (S97-137), sowie des gasférmigen (S97-135) Spaltgasstroms, welche in die

Trocknung geleitet werden, vom jeweiligen Messstellenergebnis. Die Gegenilberstellung

zeigt den groBten und kleinsten gemessenen Volumenstrom, sowie den in der Simulation

berechneten Wert. In beiden Darstellungen erkennt man, dass die Simulationsergebnisse

geringfugig unterhalb der Messstellenuntergrenze liegen. Auf mdgliche Ursachen fir die

Abweichungen wird in Kapitel 10.2 eingegangen.
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Abbildung 10.7: Simulationsergebnis - gasformiger Spaltgasstrom

In den Tabellen 10.9 und 10.10 sind die berechneten Ergebnisse des Volumen- und
Massenstroms dieser beiden Spaltgasstrome zusammengefasst. Weiters sind die
Abweichungen der Simulationsergebnisse vom Mittelwert der Messstellenergebnisse

ersichtlich.

Tabelle 10.9: Simulationsergebnisse - flissiger Spaltgasstrom

Massenstrom  [kg/h] 19.080
Volumenstrom [m?3h] 36,4
Abweichung [%] -14 1
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Tabelle 10.10: Simulationsergebnisse - gasformiger Spaltgasstrom

Massenstrom  [kg/h] 157.100
Volumenstrom [Nm3/h] 152.966
Abweichung [%] -3,3

10.2 Validierung der Simulationsergebnisse

Durch den Vergleich der Berechnungsergebnisse mit den Messdaten aus der Anlage wurde
ersichtlich, dass die Abweichungen der Simulationsergebnisse entlang der beiden
Verdichterstrange einen Maximalwert von 10 % nicht Uberschreiten. Die berechneten Kopf-
und Sumpfproduktmengen der beiden Destillationskolonnen konnten soweit optimiert
werden, dass sich die Simulationsergebnisse innerhalb der Schwankungsbreite der
Messstelle befinden. Das Simulationsergebnis des gasférmigen Spaltgasstroms, welcher in
die Trocknung geleitet wird, weicht lediglich um 3,3% vom Wert der Messstelle ab. Die im
Vergleich gréfere Abweichung des flissigen Spaltgasstroms ist auch auf die grof3e
Schwankungsbreite der Messstelle zuriickzufihren. Die Abweichungen wurden, wie bereits
erwahnt, auf die Mittelwerte der Messstellenergebnisse bezogen. Die gréfite Abweichung
kommt durch den Spaltgaseintrittsstrom zustande, da dieser mit 210to/h den
Hauptmassenstrom darstellt. Wie in Kapitel 8.1 erwadhnt wurde, entspricht die
Komponentenzusammensetzung in der Simulation nicht zur Ganze der realen
Zusammensetzung. Eine geringe prozentuale Abweichung von Menge und
Zusammensetzung dieses Stromes ist von groBer Bedeutung fir einzelne
Berechnungsergebnisse und hat daher maRgeblichen Einfluss auf die Ubereinstimmung mit
den Messdaten. Weitere Einflussfaktoren auf die Simulationsergebnisse sind Menge,
Zusammensetzung, sowie Druck und Temperatur samtlicher eingehender Stréme. Hier sind
geringfligige Abweichungen von den Messdaten zu erwarten, da bei der Datenerfassung auf
unterschiedliche Quellen zurlickgegriffen wurde, die nur teilweise den aufgezeichneten
Lastfall beschreiben. Bei manchen Stromen lagen Uberhaupt keine Messdaten oder
Vergleichswerte vor, wodurch in der Simulation nur ein Teil der Ergebnisse mit gemessenen

Daten verglichen werden konnte.
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11 Zusammenfassung und Ausblick

Ziel der Diplomarbeit war die Erstellung eines statischen Simulationsmodells, welches
das Verhalten der Spaltgaskompression einer Ethylenanlage beschreibt. Dieses
Modell soll in weiterer Folge in die Simulation der gesamten Ethylenanlage integriert
werden, um letztendlich Aussagen liber den Energiebedarf, die Produktreinheit und

Produktmengen, bei veranderten Betriebsbedingungen, geben zu kénnen.

Abbildung 11.1 zeigt den Arbeitsablauf der Diplomarbeit

Ermittlung der erforderlichen Betriebsdaten

U

Erstellen der Simulation

g

Modelltuning

U

Optimierung

1

Betrachtung des Niederlastfalls

1

Validierung der Ergebnisse

Abbildung 11.1: Arbeitsablauf der Diplomarbeit

Ein Problem bei der Ermittlung der erforderlichen Betriebsdaten (Kapitel 7.4) stellten die
verschiedenen Datenquellen dar. Einerseits bezogen sich einige Quellen auf
Auslegungsdaten, die nicht mit dem in den Messstellen aufgezeichneten Lastfall
Ubereinstimmten, andererseits auf Messdaten der einzelnen Messstellen in der Anlage, die
teilweise einer grolen Schwankungsbreite unterlagen. Von einigen Strémen gab es
Uberhaupt keine Informationen, wodurch ein Vergleich mit den Simulationsergebnissen erst
gar nicht méglich war. AuRerdem gab es keine Aufzeichnungen von Ergebnissen der lokalen
Messstellen fiur den in dieser Diplomarbeit simulierten Betriebsfall. Weiters lagen zum

Zeitpunkt des Erstellens der Simulation nur zum Teil Informationen bezlglich Druck,
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Temperatur, Durchfluss und Zusammensetzung jener, tUber die Systemgrenzen flieRenden,
Stréme vor.

Ein paar Apparate in der Spaltgasverdichtung mussten aufgrund fehlender Informationen
bzw. unter Berlcksichtigung der Rechenzeit vereinfacht simuliert werden. So lagen z.B.
keine Verdichterkennlinien vor, wodurch die simulierten Verdichterstufen, durch modifizieren
des adiabaten Wirkungsgrades, den Simulationsergebnissen angepasst werden mussten.
Des Weiteren wurde die Laugung in den beiden Verdichterstrangen nur als ,component
splitter ausgefihrt (Kapitel 7.5).

Wie in Kapitel 8.1 erwahnt liegt der groRte Unsicherheitsfaktor bei den in der Simulation
verwendeten Komponenten. Vor allem im Bereich der schwerer siedenden Komponenten
(Cs"-Komponenten) konnten nicht alle in der Ethylenanlage vorkommenden Komponenten
eruiert werden.

Wie in Kapitel 10 gezeigt wurde, konnte trotz der herausfordernden Rahmenbedingungen ein
sehr gutes Endergebnis erzielt werden. Infolge des Modelltunings (Kapitel 7.7) und der
Optimierung (Kapitel 8) wurde eine gute Ubereinstimmung der Simulation mit den Messdaten
der Anlage erreicht.

Durch die Implementierung dieses Modells in die Simulation der gesamten Anlage werden
die geringen Abweichungen, vor allem der Uber die Systemgrenzen flieRenden Stréme,
ausgeglichen werden kdnnen.

Diese Simulation eignet sich somit sehr gut um das reale Verhalten der Spaltgasverdichtung
zu beschreiben und ist ein sinnvolles Instrument zur Optimierung unterschiedlicher

Betriebsflihrungen (Kapitel 9).

Abschlieend sei noch erwahnt, dass die Simulation der Spaltgasverdichtung schon fir eine
praktische Anwendung herangezogen wurde. Dabei waren Informationen bezlglich einer
Veranderung von Verdichter- Kuhl- und Heizleistungen in der Spaltgasverdichtung
erforderlich, die sich im Zuge einer apparatebaulichen Anderung in der Spaltgastrocknung
ergaben. Diese Daten konnten mit Hilfe dieser Simulation, innerhalb von wenigen Minuten,

ermittelt werden.
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Glossar

Adjust-Operator:

Alkene:
bar,:

C.:

Cs:

Cs:

Cq:
C,-Fraktion:
Cs:

Cs":
Cs-Fraktion:

Cs:

Centrifugal
Compressor:

Comp Fraction:

Compressor:
Cracken:
Dephlegmator:
Diolefine:
Ethylen:

FC:

FCC:

Simulationstechnische Methode, einen Sollwert iterativ zu berechnen
Kohlenwasserstoffe mit mindestens einer Doppelbindung
Absolutdruck in bar

Kohlenwasserstoffe mit zwei Kohlenstoffatomen

Kohlenwasserstoffe mit drei Kohlenstoffatomen

Samtliche Kohlenwasserstoffe der Cs-Fraktion und jene mit
niedrigerem Siedepunkt

Samtliche Kohlenwasserstoffe der C,-Fraktion und jene mit
niedrigerem Siedepunkt

Kohlenwasserstoffe mit vier Kohlenstoffatomen

Kohlenwasserstoffe mit fiinf Kohlenstoffatomen

Samtliche Kohlenwasserstoffe der Cs-Fraktion und jene mit hdherem
Siedepunkt

Kohlenwasserstoffe mit fiinf Kohlenstoffatomen
Kohlenwasserstoffe mit sechs Kohlenstoffatomen

Turboverdichter

~,Component Fraction® — Massenanteil bzw. Molanteil einer oder
mehrere Komponenten

Verdichter

Spaltung langkettiger Kohlenwasserstoffe in kurzkettige
Kohlenwasserstoffe

Spezieller Kondensator, ermoglicht reinere Kopfprodukte
Olefine/Alkene mit zwei Kohlenstoff-Kohlenstoffdoppelbindungen
Kohlenwasserstoff mit der Summenformel C,H,, - nach IUPAC: Ethen
Flow Control — Durchflussregler

Fluid-Catalytic-Cracking, katalytisches Crackverfahren
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Fl:

Mixer:
ND-Dampf:
Olefine:

PC:

PI:

ppm:
quenchen:
Raffineriegas:

RCY:

Reciprocating
Compressor:

RECYCLE-Operator:

SET-Operator:

Simulationsmodell:

Simulationsprogramm:

Splitter:

Steamcracking:

strippen:

TC:

TI:

Naphta:

Flow Indicator — Durchflussmessstelle

Mischer, Mischkammer

Niederdruckdampf

Siehe Alkene

Pressure Control - Druckregler

Pressure Indicator - Druckmessstelle

parts per million - entpricht dem Faktor 10

Rasche Abklhlung um eine chemische Reaktionen zu unterbinden
Gas, welches hauptsachlich bei der Verarbeitung von Rohdl anfallt
RECYCLE-Operator

Kolbenverdichter

Simulationstechnische Methode,
berechnen

Simulationstechnische Methode Parameter eines Stromes/ einer
Einheit in Abhangigkeit des Parameters eines anderen Stromes /einer
andern Einheit einzustellen.

rickgeflihrte Strome iterativ zu

Modell, welches mittels Simulationsprogramm erstellt wird
Software zur Simulation verfahrenstechnischer Prozesse
Stromteiler

Thermisches Crackverfahren mittels Dampf

Austreiben einer Komponente aus einer fllissigen Phase mittels Gas.
Die gewunschte Komponente geht dabei von der Flussig- in die
Gasphase Uber (Desorptionsprozess).

Temperature Control - Temperaturregler

Temperature Indicator - Temperaturmessstelle

unbehandeltes Erdoldestillat aus der Raffination von Erdol oder
Erdgas.
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Anhang

EXTERNE STROME

Strom-

Datenquellen

bezeich Weg Parameter :
A Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
Temperatur TI 7562 und Tl 7563 (2008_08_04 berechnet
. P 02AC Baugruppe Wasserwasche)
von Wasserwasche
D-9702
Druck PI 7007 (2008_08_04 02AC voraegeben
Baugruppe Wasserwasche) 9¢eg
S97-210R
Durchfluss vorgegeben
nach| TEE -97-100
aus Simulation der
Zusammensetzung .
Wasserwasche
Temperatur berechnet
von F-9771
Druck berechnet
S97-125
Durchfluss berechnet
Slopsystem
nach| 9964
Zusammensetzung berechnet
Temperatur berechnet
von F-9758
Druck berechnet
S97-135
Durchfluss berechnet
nach F-9759
Zusammensetzung berechnet
Temperatur TI 7721 und TI7722 (2008_08_04 berechnet
P 09AC Baugruppe Trocknungen)
von F-9760A/B
PI 7196 (2008_08_04 09AC
Druck Baugruppe Trocknungen) berechnet
S97-137
Durchfluss berechnet
nach | Trockner F-9793
Zusammensetzung berechnet

91




Anhang

EXTERNE STROME - Fortsetzung

Datenquellen

Strom-
bezeichnun Weg Parameter :
g Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
Temperatur berechnet
von MIX-92-100
Druck berechnet
S92-141
Durchfluss berechnet
nach | Wasserwasche
Zusammensetzung berechnet
Temperatur berechnet
von F-9784
Druck berechnet
S92-143
Durchfluss berechnet
nach Kanal +
D-9701
Zusammensetzung berechnet
Temperatur berechnet
von VLV-92-100
D PI 7046 (2008_08_04 05AC Ap in VLV-92-100
ruck N
Baugruppe Laugewasche) vorgegeben
S92-146
Durchfluss berechnet
nach F-9965
Zusammensetzung berechnet
Ofen F-9111 Temperatur
von
Druck
Offgas
F-9253 Durchfluss Nullstrom
nach
Zusammensetzung
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EXTERNE STROME - Fortsetzung

Datenquellen

Strom-
bezeichnun Weg Parameter :
g Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
Temperatur TI 4005 (2008_08_04 20AC
C4- P Baugruppe C4-Hydrierung)
von | Selektivhydrierung
F-9491 Druck PC 4071 (2008_08_04 20AC ERROR
Baugruppe C4-Hydrierun
CA-Fraktion ugrupp ydrierung)
F-9491
Durchfluss FC 4006 (2008_08_04 20AC It. Messstelle betragt
Baugruppe C4-Hydrierung) der Durchfluss 0
nach F-9756
Zusammensetzung
Temperatur Tl 2522 (2008_08_04 08bAC vorgeaeben
P Baugruppe Spaltgas G9251) 99
von E-9945
entsprechend
Wasserein- Druck S92-117 vorgegeben
spritzung
(D-9251) Durchfluss FC 2504 (2008_08_04 08aAC vorgeaeben
Baugruppe Spaltgas G9251) 9eg
nach D-9251
Zusammensetzung H.O
Temperatur TI 7674 (2008_08_04 05AC vorgeaeben
P Baugruppe Laugewasche) 9eg
von E-9945
entsprechend
Wasserein- Druck S97-124 vorgegeben
spritzung
(D-9773) It. det. Materialbilanz
Durchfluss P-CE 1310
nach D-9773
Zusammensetzung H.O
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INTERNE STROME (G-9251)

Datenquellen

Strom-
bezeichnun Weg Parameter :
g Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
Temperatur TI 2502 (2008_08 04 08bAC berechnet
P Baugruppe Spaltgas G9251)
von F-9251
Druck PC 2535 (2008_08_04 08bAC Ap in F-9251
Baugruppe Spaltgas G9251) vorgegeben
S92-100
Durchfluss berechnet
nach G-92511
Zusammensetzung berechnet
Temperatur berechnet
von F-9251
Druck berechnet
S92-101
Durchfluss berechnet
nach | MIX-92-100
Zusammensetzung berechnet
TI 2503 (2008_08_04 08bAC -
Temperatur Baugruppe Spaltgas G9251) benutzerdefiniert
von G-92511
Druck P1 2503 (2008_08 04 08bAC voraegeben
Baugruppe Spaltgas G9251) 9eg
S$92-102
FC 2513 (2008_08_04 08aAC
Durchfluss Baugruppe Spaltgas G9251) berechnet
nach E-9251
Zusammensetzung berechnet
Temperatur benutzerdefiniert
von E-9251
Druck berechnet
S92-103
Durchfluss berechnet
nach F-9252
Zusammensetzung berechnet
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INTERNE STROME (G-9251) - Fortsetzung

Datenquellen

Strom-
bezeich Weg Parameter -
s Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
Temperatur Tl 2504 (2008_08_04 08bAC berechnet
P Baugruppe Spaltgas G9251)
von F-9252
Druck PC 2504 (2008_08_04 08bAC Ap in E-9251
Baugruppe Spaltgas G9251) vorgegeben
S92-104
Durchfluss berechnet
nach G-9251lI
Zusammensetzung berechnet
Temperatur berechnet
von F-9252
Druck berechnet
S92-105
Durchfluss berechnet
nach G-9253
Zusammensetzung berechnet
Temperatur Ei%?ﬁp%g%iﬁ%—:ﬁggggg benutzerdefiniert
von G-9251lI
Druck PI 2505 (2008_08_04 08bAC voraegeben
Baugruppe Spaltgas G9251) 9eg
S92-106
FC 2516 (2008_08_04 08aAC
Durchfluss Baugruppe Spaltgas G9251) berechnet
nach E-9252
Zusammensetzung berechnet
Temperatur benutzerdefiniert
von E-9252
Druck berechnet
S92-107
Durchfluss berechnet
nach F-9253
Zusammensetzung berechnet
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INTERNE STROME (G-9251) - Fortsetzung

Datenquellen

Strom-
bezeich Weg Parameter -
ALY Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
Temperatur berechnet
von F-9253
Druck berechnet
S92-109
Durchfluss berechnet
nach F-9252
Zusammensetzung berechnet
Temperatur TI 2506 (2008_08_04 08bAC voraegeben
P Baugruppe Spaltgas G9251) 9eg
von F-9253
Druck PI 2506 (2008_08_04 08bAC Ap in E-9252
Baugruppe Spaltgas G9251) vorgegeben
S92-110
Durchfluss berechnet
nach| G-9251lll
Zusammensetzung berechnet
TI 2507 (2008_08_04 08bAC .
Temperatur Baugruppe Spaltgas G9251) benutzerdefiniert
von G-9251llI
Druck Pl 2507 (2008_08_04 08bAC voraegeben
Baugruppe Spaltgas G9251) 9eg
S92-111
F1 2520 (2008_08_04 08aAC
Durchfluss Baugruppe Spaltgas G9251) berechnet
nach E-9253
Zusammensetzung berechnet
Temperatur benutzerdefiniert
von E-9253
Druck berechnet
S$92-112
Durchfluss berechnet
nach F-9254
Zusammensetzung berechnet
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INTERNE STROME (G-9251) - Fortsetzung

Datenquellen

Strom-
bezeich Weg Parameter -
e L] Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
Temperatur TI 2508 (2008_08_04 08bAC vorgeaeben
P Baugruppe Spaltgas G9251) 9eg
von F-9254
Druck Pl 2508 (2008_08_04 08bAC Ap in E-9253
Baugruppe Spaltgas G9251) vorgegeben
$92-113
Durchfluss berechnet
nach G-9251 IV
Zusammensetzung berechnet
Temperatur berechnet
von F-9254
Druck berechnet
S$92-114
Durchfluss berechnet
nach F-9253
Zusammensetzung berechnet
TI 2509 (2008_08_04 08bAC -
Temperatur Baugruppe Spaltgas G9251) benutzerdefiniert
von G-9251 IV
Druck PI 2509 (2008_08_04 08bAC voraegeben
Baugruppe Spaltgas G9251) 9eg
S92-115
F1 2517 (2008_08_04 08aAC
Durchfluss Baugruppe Spaltgas G9251) berechnet
nach E-9254
Zusammensetzung berechnet
Temperatur berechnet
von E-9254
Druck berechnet
$92-116
Durchfluss berechnet
nach F-9255
Zusammensetzung berechnet
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INTERNE STROME (G-9251) - Fortsetzung

Datenquellen

Strom-
bezeich Weg Parameter -
s Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
Temperatur Tl 2515 (2008_08_04 08bAC voraegeben
P Baugruppe Spaltgas G9251) 9eg
von F-9255
Druck berechnet
S92-117
Durchfluss berechnet
nach D-9251
Zusammensetzung berechnet
Temperatur berechnet
von F-9255
Druck berechnet
S92-118
Durchfluss berechnet
nach F-9254
Zusammensetzung berechnet
Temperatur berechnet
von D-9251
Druck Pl 2512 (2008_08_04 08bAC Ap in D-9251
Baugruppe Spaltgas G9251) vorgegeben
S92-119
Durchfluss berechnet
nach F-9256
Zusammensetzung entsprechend
Spliteinstellung
Temperatur entssgge_z;:?gnd
von D-9251
Druck PI 2512 (2008_08_04 08bAC Ap in D-9251
Baugruppe Spaltgas G9251) vorgegeben
S92-120
Durchfluss berechnet
nach | MIX-92-101
entsprechend
Zusammensetzung

Spliteinstellung
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INTERNE STROME (G-9251) - Fortsetzung

Datenquellen

Strom-
bezeich Weg Parameter -
ALY Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
Temperatur TI 2510 (2008_08_04 08bAC voraegeben
P Baugruppe Spaltgas G9251) 9eg
von F-9256
Druck P1 2510 (2008_08_04 08bAC Ap in F-9256
Baugruppe Spaltgas G9251) vorgegeben
S92-121
Durchfluss berechnet
nach G-9251V
Zusammensetzung berechnet
Temperatur berechnet
von F-9256
Druck berechnet
S92-122
Durchfluss berechnet
nach F-9784
Zusammensetzung berechnet
Tl 2511 (2008_08_04 08bAC .
Temperatur Baugruppe Spaltgas G9251) benutzerdefiniert
von G-9251V
Druck Pl 2511 (2008_08_04 08bAC voraegeben
Baugruppe Spaltgas G9251) 9eg
S92-123
F1 2519 (2008_08_04 08aAC
Durchfluss Baugruppe Spaltgas G9251) berechnet
nach E-9255
Zusammensetzung berechnet
Temperatur Tl 2512 (2008_08_04 08bAC voraegeben
P Baugruppe Spaltgas G9251) 9eg
von E-9255
Druck berechnet
S92-124
Durchfluss berechnet
nach F-9258
Zusammensetzung berechnet
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INTERNE STROME (G-9251) - Fortsetzung

Datenquellen

Strom-
bezeich Weg Parameter -
s Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
Temperatur berechnet
von F-9258
Druck berechnet
S92-125
Durchfluss berechnet
nach E-9256
Zusammensetzung berechnet
Temperatur Tl 2512 (2008_08_04 08bAC berechnet
P Baugruppe Spaltgas G9251)
von F-9258
Druck berechnet
S92-126
F1 2503 (2008_08_04 08aAC
Durchfluss Baugruppe Spaltgas G9251) berechnet
nach F-9762
Zusammensetzung berechnet
Temperatur Tl 2514 (2008_08_04 08bAC voraegeben
P Baugruppe Spaltgas G9251) 9eg
von E-9256
Druck PI 7058 (2008_08_04 04AC Ap in E-9256
Baugruppe Spaltgas) vorgegeben
S-92-127
Durchfluss berechnet
nach F-9758
Zusammensetzung berechnet
Temperatur berechnet
von F-9257
Druck berechnet
S92-144
F1 2508 (2008_08_04 08aAC
Durchfluss Baugruppe Spaltgas G9251) berechnet
nach D-9751
Zusammensetzung berechnet
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INTERNE STROME (G-9251) - Fortsetzung

Datenquellen

Strom-
bezeichnung Weg Farameter Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
G-9253 A/B Temperatur berechnet
von
Druck Ap aus Vergleichs-
simulation
S$92-138
F-9257 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
F-9257 Temperatur berechnet
von
Druck berechnet
S$92-139
F-9253 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
F-9257 Temperatur berechnet
von
Druck berechnet
S$92-140
MIX-92-100 Durchfluss 'Qi%lgéﬁg%%?fg;?gggg% berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
Temperatur berechnet
von F-9784
Druck berechnet
S$92-142
Durchfluss berechnet
nach | MIX-97-100
Zusammensetzung berechnet
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INTERNE STROME (G-9251) - Fortsetzung

Datenquellen

Strom-
bezeich Weg Parameter -
ALY Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
MIX-92-101 Temperatur berechnet
von
Druck berechnet
S$92-145
VLV-92-100 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
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INTERNE STROME (G-9751)

Datenquellen

Strom-
bezeichnun Weg Parameter :
g Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
TEE-97-100 Temperatur berechnet
von
Druck berechnet
S97-100
VLV-97-100 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
VLV-97-100 Temperatur berechnet
von
Druck PC 2513 (2008_08_04 08bAC Ap in VLV-97-100
Baugruppe Spaltgas G9251) vorgegeben
S97-101
F-9251 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
TI' 7614 und Tl 7651 (2008_08_04
E-9754D Temperatur 04A(§j Baugruppe (Spaltg_as)_ vorgegeben
von
Druck PI 7056 (2008_08_04 04AC Ap in E-9754D
Baugruppe Spaltgas) vorgegeben
S97-121
F-9771 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
F-9771 Temperatur Tégfg?rhéigofggsgv?/gs%ig? berechnet
von
Druck berechnet
S97-124
D-9773 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
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INTERNE STROME (G-9751) - Fortsetzung

Datenquellen

Strom-
bezeich Weg Parameter -
ALY Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
D-9773 Temperatur Tl 7672 (2008_08_04 05AC vorgegeben
Baugruppe Laugewasche)
von
entsprechend Pl
Druck 7057 vorgegeben
S97-126
F-9756 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung entsprechend
Spliteinstellung
D-9773 Temperatur berechnet
von
Druck entspr79(;:5h7end PI
S97-127
F1 7081 (2008_08_04 05AC
MIX-92-101 Durchfluss Baugruppe Laugewésche) berechnet
nach
Zusammensetzung entsprechend
Spliteinstellung
TI 7615 (2008_08_04 04AC
F-9756 Temperatur Baugruppe Spaltgas) vorgegeben
von
Druck PI 7057 (2008_08_04 04AC berechnet
Baugruppe Spaltgas)
S97-128
G-9751V Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
F-9756 Temperatur berechnet
von
Druck berechnet
S97-129
F-9762 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
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INTERNE STROME (G-9751) - Fortsetzung

Datenquellen

Strom-
bezeich Weg Parameter -
ALY Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
G-9751V Temperatur Tl YISQL?Q%(;)J%{;_(S)%&;OS‘;AC benutzerdefiniert
von
Druck PI 7580 (2008_08_04 04AC voraegeben
Baugruppe Spaltgas) 9eg
S97-130
E-9755/56 Durchfluss FC é%izr(ﬁggg—&?:a—f;ag?AC berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
E-9755/56 Temperatur TI'7618 (2008_08_04 04AC vorgegeben
Baugruppe Spaltgas)
von
Ap in E-9755/56
Druck vorgegeben
(Vergleichssimulation)
S97-131
F-9757 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
F-9757 Temperatur entsprechend T1 7618
vorgegeben
von
Druck berechnet
S97-132
E-9757 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
F-9757 Temperatur berechnet
von
Druck berechnet
S97-133
F-9762 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
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INTERNE STROME (G-9751) - Fortsetzung

Datenquellen

Strom-
bezeich Weg Parameter -
s Aufzeichnungen aus
Testlaufprozessdaten Bemerkung
(Excelfile)
E-9757 Temperatur Tl 7§a1l?g(ri%(;i—gggﬁgaos‘;/'\c vorgegeben
von
PI 7058 (2008_08_04 04AC Ap in E-9757
Druck
Baugruppe Spaltgas) vorgegeben
S97-134
F-9758 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
F-9758 Temperatur berechnet
von
Druck berechnet
S97-136
F-9760A/B Durchfluss FC 7086 (2008_08_04 04AC berechnet
Baugruppe Spaltgas)
nach
Zusammensetzung berechnet
F-9760A/B Temperatur berechnet
von
Druck berechnet
S97-160
F-9761 Durchfluss berechnet
nach
Zusammensetzung berechnet
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