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der Ethylenerzeugung

Aufgabenstellung

Die Trennung leichter Spaltgase (Wasserstoff, Methan, Ethan, Ethen) im Tieftemperaturteil
der Ethenanlage Schwechat ist aufgrund des Bedarfs an tiefen Temperaturen, die u.a durch
den Betrieb einer Ethenkalteanlage bereitgestellt werden, energieintensiv. Der hohe
Leistungsbedarf des Turbokompressors der Kalteanlage wird durch Dampf aus der
Hochdruckschiene gedeckt. Der in der Ethenanlage zur Verfligung stehende Hochdruckdampf

(HD-Dampf) reicht dafuir aber insgesamt nicht aus, somit muss HD-Dampf importiert werden.

Dieser Import soll durch Minimierung des Leistungsbedarfs im Tieftemperaturteil reduziert
werden. Aus diesem Grund ist in dieser Arbeit das energetische Optimierungspotential des

Tieftemperaturteils der Ethenanlage Schwechat zu erheben.

Dazu sind im Tieftemperaturteil Modifikationen vorzunehmen. In vorangegangenen Arbeiten
wurden Membran- und Adsorptionstrennverfahren als alternative Trennverfahren zur
Anwendung im Tieftemperaturteil untersucht. Die Aufgabe dieser Arbeit besteht darin, auf
Basis der vorangegangenen Studien, die dort untersuchten Trennverfahren in die
Anlagensimulation in KBC Petro-SIM® zu implementieren und zu analysieren.
Optimierungsmaoglichkeiten der vorhandenen Verfahrenskonfiguration sollen ebenso

berucksichtigt werden.

Die Modellierung alternativer Trennverfahren erfolgt Uber vorhandene Programme in
MATLAB®, Angaben zu Prozessdaten aus KBC Petro-SIM® sind dafiir notwendig. Daraus

ergibt sich als weitere Aufgabe eine Kommunikation zwischen MATLAB® und KBC Petro-
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SIM® durch Anwendung einer Schnittstelle herzustellen und den Datentransfer zu

automatisieren.

Die vorgenommenen Modifikationen des Tieftemperaturteils sind in der Arbeit zu

dokumentieren und zu beschreiben.

Die Ergebnisse aus den Modifikationen des Tieftemperaturteils sind so aufzubereiten und zu

analysieren, dass eine Beurteilung des Optimierungspotentials moglich ist.
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Kurzfassung

Kurzfassung

Im Tieftemperaturteil der Ethenanlage Schwechat werden die leichten Spaltgase Wasserstoff,
Methan, Ethan und Ethen getrennt. Wasserstoff wird dabei gasférmig durch Kondensation der
C-Fraktion (CH4, C,H4, CyHg) gewonnen und die weitere Auftrennung der C-Fraktion
erfolgt Uber Tieftemperaturrektifikation. Zur Bereitstellung tiefer Temperaturen werden zwei
Kéltekreisldufe betrieben. Ein Kaltekreislauf fuhrt dabei Propen und ein anderer Ethen auf
verschiedenen Druckstufen als Kaltemittel. Der Propenkaltekreislauf ist Gber die Turbine
eines dreistufigen Turbokompressors an den Dampf der Mitteldruckschiene (MD-Dampf) und
der Ethenkaltekreislauf tiber die Turbine eines vierstufigen Turbokompressors an den Dampf
der Hochdruckschiene (HD-Dampf) gekoppelt. Die thermische Verdichtungsleistung im
Ethenverdichter bestimmt die Menge an HD-Dampf, die der Turbine zuzufiihren ist. Die
Reduktion des Bedarfs an HD-Dampf im Tieftemperaturteil stellt die Motivation dieser Arbeit

dar.

In dieser Arbeit wurde das energetische Optimierungspotential des Tieftemperaturteils durch
den Einsatz zweier alternativer Trennverfahren und durch Modifikation der Prozessfuhrung
unter Beibehaltung des Trennprinzips erhoben. Dazu wurden verschiedene Modifikationen
des Tieftemperaturteils in KBC Petro-SIM® simuliert. Der Hochdruckdampf stellte dabei das

wichtigste Vergleichskriterium der betrachteten Prozessvarianten dar.

In einem ersten Ansatz zur Minimierung des Bedarfs an HD-Dampf wurden
Zwischenkihlungen im  Turbokompressor des Ethenkéltekreislaufes installiert. Die
Kélteleistung wurde dabei aus verschiedenen Druckstufen des Propenkaltekreislaufes
bezogen. Zur Optimierung des Energiebedarfs wurde ein zusatzlicher Kaltekreislauf, in dem

Isobutan als Ké&ltemittel geflihrt wird, implementiert.

Auf Basis vorangegangener Arbeiten war zundchst als alternatives Trennverfahren die
Implementierung einer Membran mit Wirkprinzip Gaspermeation zur Trennung von Ethan
und Ethen vorgesehen. Aus erganzenden Untersuchungen zu diesen Arbeiten ergab sich statt
des Einsatzes dieser Membran die Verwendung eines Membrankontaktors mit und ohne
nachgeschalteter Rektifikationskolonne. Weiterfuhrend wurden diese Simulationen mit

Zwischenkihlungen kombiniert.

Als zweites alternatives Trennverfahren wurde ein Adsorptionsprozess simuliert. In friiheren

Arbeiten wurden geeignete Spaltgaszusammensetzungen fir die Simulation des
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kontinuierlichen Adsorptionsprozesses ausgewahlt. Der Tieftemperaturteil wurde basierend
auf dieser Auswahl Uberarbeitet. Durch Nutzung einer ActiveX-Schnittstelle konnte die
Simulation des Adsorptionsprozesses, der in MATLAB® mit einem bestehenden Algorithmus
modelliert wurde, ber MATLAB® in Kommunikation mit KBC Petro-SIM® realisiert

werden.

Die Installation von Zwischenkihlungen und der Einsatz des Membrankontaktors ohne und
mit nachgeschalteter Rektifikationskolonne fiihrten zu vermindertem Bedarf an HD-Dampf.
In den Simulationen, in denen eine Zwischenkiihlung verwendet wurde, leistete diese mit
einer Ausnahme den groRten Beitrag an der Reduktion. Der Einsatz von Zwischenkuhlungen
sowie die Verwendung des Membrankontaktors mit nachgeschalteter Rektifikation fuhrten
zur Reduzierung des Exportes von MD-Dampf. Durch die Aufteilung der Kihllast auf den

Isobutan- und Propenkaéltekreislauf konnte diese Reduktion verringert werden.

Die Implementierung des Adsorptionsprozesses zeigte, dass weitere Untersuchungen der
Zyklusparameter und Modifikationen des Algorithmus zur Beurteilung notwendig sind. Die
Verfahrenssimulationen koénnen daher erst im Rahmen dieser Arbeit nachfolgender
Untersuchungen  abgeschlossen  werden. Allein  durch die zum Einsatz des
Adsorptionsprozesses erforderlichen Modifikationen des Tieftemperaturteils in der
Verfahrenssimulation ergaben sich in allen Féllen héhere aufzubringende Leistungen als im

Referenzfall.
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Abstract

The cold section separates the light cracked gases hydrogen, methane, ethane and ethene. To
get hydrogen as a pure component in vapor state the C-fraction (CH,4, C,H4 and C,Hg) is
condensed. In the following processes the C-fraction is separated by using low temperature
rectification. There are two refrigeration circuits for the production of low temperatures. One
circuit contains propene and the other ethene, both at different pressure levels. The turbine of
the turbo compressor of the propene refrigeration circuit is connected to medium pressure
steam and the turbine of the turbo compressor of the ethene refrigeration circuit is connected
to high pressure steam. The import of high pressure steam is caused by the ethene
compression in the ethene turbo compressor. The minimization of the high pressure steam

demand is the motivation of this work.

The aim of this work was to discuss the energetic improvement of the cold section of the
ethene plant by using two alternative separating processes and modifying the existing process.
Therefore different modifications of the cold section were simulated in KBC Petro-SIM®. The

most important criterion was the import of high pressure steam.

To minimize the high pressure steam demand of the cold section intermediate cooling systems
were installed in the turbo compressor of the ethene refrigerant circuit. The provided
temperatures of the propene refrigerant circuit were used to discharge the cooling load. For
further optimization an additional refrigerant circuit processing isobutane as refrigerant

medium was implemented.

Based on previous studies the implementation of a membrane to separate ethane and ethene
using gas permeation was considered. After further investigations of these studies it was
decided to use a membrane contactor instead of the gas permeation membrane. The
membrane contactor was installed with and without a rectification column as a downstream

unit. Furthermore the membrane contactor was combined with intercooling systems.

Another alternative separation method was the adsorption process. As a result of previous
papers different cracked gas mixtures were chosen for the simulation of the continuous
adsorption process. The cold section was revised based on this choice. The adsorption process
simulated in MATLAB® was successfully linked to KBC Petro-SIM® using an ActiveX-

Interface.
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Both the intermediate cooling and the membrane contactor with and without a downstream
rectification resulted in a reduced import of high pressure steam. In the simulations where
intermediate cooling was applied, the cooling made the major contribution to the reduction of
high pressure steam (with one exception). The use of the intermediate cooling as well as the
membrane contactor with downstream rectification resulted in the reduction of the exported
medium pressure steam. This reduction could be decreased by the distribution of the cooling

load among the isobutane and propene refrigerant circuit.

The implementation of the adsorption process revealed the need of further investigations of
the adsorption algorithm to come to conclusions. Therefore the process simulations are to be
finished in studies subsequent to this work. However, the rearrangements required in the cold
section to simulate the adsorption process resulted in a higher power demand compared to the

reference case.
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1 Einflhrung

In Raffinerien wird neben Flussiggas, Heizol und Diesel auch Rohbenzin, sogenanntes

Naphta, fraktioniert, das als Rohstoff zur Erzeugung von Ethen verwendet wird. [1]

In der chemischen Industrie ist Ethen mit einer weltweiten Produktion von 141 Millionen
Tonnen im Jahr 2011 [2] eine wichtige Grundchemikalie. Zur Herstellung von Ethen aus dem
Einsatz von Naphta werden in den Raffinerien Spaltofen (,,Steamcracker*) betrieben. Aus den
in den Spaltdfen erzeugten Spaltgasen werden in darauf folgenden unterschiedlichen
Verfahrensstufen Produkte wie Propen, Propan, Pyrolysebenzin und Ethen gewonnen. Die
Prozesse der jeweiligen Verfahrensstufe zur Gewinnung dieser Produkte konnen dabei in
besonderem Malie energieintensiv sein. Das Produkt Ethen wird im Tieftemperaturteil der
Ethenanlage aus den Spaltgasen gewonnen. Die in den Tieftemperaturteil eintretenden
Spaltgase bestehen (berwiegend aus den Komponenten Wasserstoff, Methan, Ethan und
Ethen. Neben dem Exportprodukt Ethen (Mindestreinheit 98 vol% [2]) werden im
Tieftemperaturteil auch Wasserstoff (Mindestreinheit 85 vol% [2]), Ethan und Methan
gewonnen. Wasserstoff wird dabei fur Hydrierungsprozesse in der Anlage und Methan als
Energietrager zur Befeuerung der Spaltéfen verwendet. Ethan wird wiederum als Einsatzstoff

in den Spaltofen riickgefihrt.

Die Trennung der leichten Spaltgase, die in den Tieftemperaturteil der Ethenanlage eintreten,
erfolgt mittels Kondensation und Tieftemperaturrektifikation. Das erfordert eine hohe

Energiebereitstellung und die Anlagenrentabilitat wird dadurch belastet.

Daraus ergibt sich fir den Tieftemperaturteil die Forderung nach Maximierung der
Anlagenrentabilitat durch Minimierung des Energieeinsatzes unter Einhaltung der geforderten

Produktspezifikationen.

Die Untersuchung von Mdoglichkeiten zur Erfullung dieser Forderung ist Motivation und

Grundlage dieser Arbeit.
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2 Ausgangssituation und Aufgabenstellung

Um zunéchst einen Uberblick der Ausgangslage zu erhalten, wird in diesem Kapitel der
Verfahrensablauf vom Spaltprozess bis hin zur Gewinnung der Komponenten Wasserstoff,
Methan, Ethen und Ethan aus den Spaltgasen, deren Verwendung und Spezifikationen
skizziert. Der Einsatz von Tieftemperaturprozessen zur Gewinnung dieser Komponenten wird
begriindet und der Tieftemperaturteil der Ethenanlage als energieintensiver Teil der Anlage
ausgewiesen. Die Forderung nach Maximierung der Anlagenrentabilitat durch Minimierung
des Energieeinsatzes im Tieftemperaturteil wird aufgestellt, eine Zieldefinition daraus
abgeleitet und die bereits getatigten Schritte zur Erfullung der Forderung dargelegt. Auf Basis
der beschriebenen Ausgangssituation wird am Ende des Kapitels die Aufgabenstellung dieser

Arbeit formuliert.
Das Verfahren

Das Naphta wird in die Spaltdfen gefiihrt. Dort wird es vorgewarmt und mit heillem
Wasserdampf vermischt. Das Gemisch wird anschlielend auf eine Temperatur zwischen
800°C und 880°C [3] erwéarmt. Dabei laufen Spaltprozesse (,,Cracken®) ab. Die Abwérme der
Spaltéfen wird zur Erzeugung von Hochdruckdampf verwendet, der wiederum anlagenintern
genutzt wird, z.B. zum Betreiben von Turbokompressoren. Nach dem Spaltprozess erfolgt das
Quenchen. In diesem Prozess werden die heiRen Spaltgase durch das Einspritzen von Olen
innerhalb kirzester Zeit abgekihlt (auf ca. 210°C). Dadurch wird eine Weiterreaktion der

Molekdile verhindert, die Reaktion wird sozusagen eingefroren.

In diesem Zustand enthélt das Gas hohe Anteile an Ethen, Ethan, Methan, Wasserstoff,
Propen und viele weitere Kohlenwasserstoffe. Diese Komponenten werden in weiteren
Schritten getrennt. Hohersiedende Pyrolysedle, Prozesswasser und Teile des Pyrolysebenzins
scheiden sich durch stufenweise Abklhlung in  Waschkolonnen ab. Stérende
Verunreinigungen, insbesondere Kohlenstoffdioxid und Schwefelwasserstoff, werden durch
eine Wasche mit Natronlauge entfernt [1]. Im Anschluss werden die Spaltgase auf ca. 35 bar
verdichtet (Spaltgaskompression). Nach der Spaltgaskompression wird das Gasgemisch durch
aufeinanderfolgende Rektifikationen in die Einzelverbindungen getrennt. Zunéchst findet eine
Teilung in zwei Fraktionen statt, die C2-Fraktion, die groRtenteils aus Ethen, und die C3(+)-

Fraktion (enthalt C3 und schwerer), die grofitenteils aus Propen besteht. Aus der C3(+)-
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Fraktion wird in einem weiteren Verfahrensschritt der C4-Schnitt gewonnen. Dieser besteht

uberwiegend aus ungeséttigten Verbindungen mit vier C-Atomen [1].

Der néachste Verfahrensschritt besteht aus Tieftemperaturprozessen, die im Tieftemperaturteil
der Anlage durchgefiihrt werden (in Abb. 2-1 grin markiert). Im Tieftemperaturteil der
Anlage werden durch Abkihlung auf ca. -160°C alle C1- und C2-Verbindungen
auskondensiert. Der  Wasserstoff wird dabei gasformig gewonnen und flr
Hydrierungsprozesse verwendet. Die Reinheit des Wasserstoffs ist mit mindestens 85 vol%
vorgegeben. Das Methan wird von der C2-Fraktion mittels Tieftemperatur-Rektifikation
getrennt und als Heizgas fir die Spaltdfen verwendet. Reinheitsanforderungen an das Methan
gibt es dabei nicht. Jedoch konnen Verunreinigungen den Heizwert senken sowie die

Ausbeute an anderen Komponenten mindern.

Das nun vorhandene Gemisch aus Ethan und Ethen wird in einer weiteren Tieftemperatur-
Rektifikation getrennt. Dem Ethen ist dabei eine Mindestreinheit von 98 vol% vorgegeben,
Ethan hat keine Reinheitsvorgaben. Das Ethen wird einem offenen Ethenkaltekreislauf
ubergeben. Nach Abzug des Ethenstroms, den der Kaltekreislauf benétigt, wird das Ethen
uber Pipeline direkt an den Kunden abgegeben. Das Ethan wird wieder in den Spaltofen
rickgefiihrt. Ist der Ethanstrom mit Ethen verunreinigt, so wird dieses im Anlagenkreis

gefiihrt und mindert dadurch den Anlagenwirkungsgrad.

Eingangsstrom
Tieftemperaturteil

Spaltgas l Tieftemperaturteil CH
ron OFf P - 2o . . : 8
vonien Primaér- | Spaltgaskompression . 1. Entethaner Entmethaﬂer L H,

Waschen Spaltgastrocknung C2-Hydrierung ) ﬂ CH;
CoHs

Pyrolyse-
Ruckstand

A C3-Processing:
Entpropaner C3-Hydrierung CH,
Entbutaner > 2.Entethaner " CH,
CA-Hydrierung Propan-Redestillation
C3-Splitter

I—p Roh C4

. C4 hydriert

Vordestillation
Benzinhydrierung
Stabilisierung

| Pyrolysebenzin

Abb. 2-1: Schema des Verfahrensablaufes der Behandlung der Spaltgase in der Ethenanlage
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Die im Zuge vorangegangener Arbeiten erstellte Potentialanalyse weist den Tieftemperaturteil
als wichtigen Untersuchungsgegenstand aus, dessen energetisches Optimierungspotential u.a.

durch den Einsatz alternativer Trennverfahren in dieser Arbeit erhoben wird.
Begrindung des hohen Energieeinsatzes im Tieftemperaturteil

Im Tieftemperaturteil der Ethenanlage werden die als Gasgemisch eintretenden Spaltgase in
die Komponenten Wasserstoff, Methan, Ethen und Ethan getrennt (die restlichen enthaltenen
Spaltgaskomponenten haben einen Anteil von 0,33 mol% und werden in dieser Arbeit nicht

berucksichtigt).

Die Trennung erfolgt zundchst durch schrittweises Auskondensieren der C1- und C2-
Komponenten durch Kiihlung auf ca. -160°C. Die Trennung von Methan von der C2-Fraktion

sowie die weitere Trennung von Ethen und Ethan erfolgt mittels Tieftemperatur-Rektifikation.

Kondensation tritt ein, wenn bei vorhandenem Druck (bzw. Partialdruck) durch Abkihlung
der Taupunkt erreicht wird. Die Spaltgaskomponenten beginnen, selbst bei hoheren

Partialdriicken, erst bei niedrigen Temperaturen zu kondensieren (siehe Abb. 2-2).

30 4
-EI:I I L D Y Ny e a=rer S s i
R e e v e e 7
o -~ :
oy e = I SN =
= T A (N S e 1
E = i AT H?L :
SIS N T e ; |
r : :
-220 A —
'ETI:I - '-l- _I T T T T I":\.I T T T |I II T T 1
o1 2 3 4 5 & 7 B 9 10 11 12 13 14 15
sathgungsdam pfdrick der Kom ponenten
[bat]
----- Ethann =— —Ethen == Mhlethan =— = =Wasserstoff

Abb. 2-2: Dampfdruckkurven der in den Tieftemperaturteil eintretenden Spaltgase mit ihren
Partialdriicken (Berechnung Uber erweiterte Antoine-Gleichung, siehe 13.3)

Die Zusammensetzung des Eingangsstroms des Tieftemperaturteils der Anlage und den
Systemdruck zu Grunde gelegt (siehe Tab. 2-1), ergeben sich bei idealer Betrachtung durch
Anwendung des Gesetzes nach Dalton die Pfeildarstellungen in Abb. 2-2, die den jeweiligen

Partialdruck der Spaltgaskomponente im Gemisch darstellen. Demnach ist Ethen mit einem
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Partialdruck von ca. 12 bar jene Komponente, die ab einer Temperatur von ca. -70°C als erste
zu kondensieren beginnt. Bei konstant bleibendem Systemdruck nehmen die Partialdriicke der
ubrigen Komponenten mit zunehmender Abscheidung der anderen zu. Mit zunehmendem

Partialdruck steigt auch die Temperatur, bei der Kondensation eintritt.

Eingangsstrom Temperatur Systemdruck Molenstrom
gasformig [°C] [bar] [kmol/h]
-39,05 32,53 5746
Molanteil
[-]
Wasserstoff Methan Ethen Ethan
0,2017 0,3401 0,3741 0,0808

Tab. 2-1: Spezifikationen des Eingangsstroms in den Tieftemperaturteil der Ethenanlage

Im Tieftemperaturteil erfolgt die Gewinnung des Wasserstoffs durch Kihlung des

Gasgemisches.

Die Spaltgase treten bei einem Systemdruck von 32,53 bar [4] in den Tieftemperaturteil ein.
Die Kihlung bis zur Gewinnung des gasformigen Wasserstoffs findet dabei in mehreren
Stufen statt. Die Simulation in Abb. 2-3 wird bei 32,53 bar und in einem Temperaturbereich
von -40°C bis -180°C durchgefuihrt, um die temperaturabhéngige Abscheidung der einzelnen
Komponenten darzustellen (Abb. 2-4)

Konzentrationsverlauf
der Komponenten

Kopf <
gasformig

Temperaturvariation
[-180°C bis -40°C]

Feed Treea = TKopf = TSumpf
Sumpf Preea = Propsr = Psumpy
flussig

Abb. 2-3: Simulation des Kihlprozesses zur Abtrennung von Wasserstoff durch
Auskondensieren der C1- und C2-Komponenten
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Aus Abb. 2-4 ist zu erkennen, dass Ethan beim Erreichen einer Temperatur von ca. -100°C
vollstandig auskondensiert vorliegt. Ethen ist in der Gasphase ab einer Temperatur von ca.
-130°C nicht mehr vorhanden und Methan scheidet ab einer Temperatur von ca. -170°C

vollstandig aus der Gasphase aus.
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Abb. 2-4: Konzentrationsverlauf der Komponenten in der Gasphase uber der Temperatur bei
konstantem Systemdruck

Soll der Wasserstoff bei der geforderten Mindestreinheit (85 mol%, entspricht ideal betrachtet
85 vol%), in Abb. 2-4 durch den Pfeilverlauf gekennzeichnet, gewonnen werden, ist unter der
Annahme eines konstanten Systemdrucks auf eine Temperatur von ca. -130°C zu kuhlen. In
diesem Zustand ergibt sich eine Zusammensetzung aus 85 mol% Wasserstoff und ca. 13

mol% Methan (die restlichen 2 mol% entfallen auf andere Komponenten).

In der Anlage findet die H,-Abscheidung bedingt durch leichten Druckverlust bei 30,57 bar
[4] und -162,4°C [4] statt. Die Zusammensetzung der Gasphase betrégt dabei ca. 95 mol%
Wasserstoff [4] und 5 mol% Methan [4]. Aus Abb. 2-2 kann geschlussfolgert werden, dass in
der anschlieenden Rektifikationskolonne zur Trennung von Methan und der C2-Fraktion
eine Temperatur unter -90°C im Kopfkondensator bendtigt wird (Kondensatordruck
entspricht bei ca. 1,1% Druckverlust dem Eingangsdruck der Spaltgase in den

Tieftemperaturteil).

Um die geforderten Temperaturen aufbringen zu kénnen, wird u.a. ein Ethenkaltekreislauf
betrieben. Dieser stellt auf unterschiedlichem Druckniveau entsprechende Temperaturen far

Kihlvorgénge zur Verfligung (siehe Kapitel 3).
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Im Niederdruckbereich (ca. 1,3 bar [4]) wird durch den Ethenké&ltekreislauf eine Temperatur
von -99,42°C [4] bereitgestellt, die zur Trennung der Spaltgase im Tieftemperaturteil

eingesetzt wird.

Der Ethenkaltekreislauf besteht aus Verdampfern (angeschlossene Verbraucher), einem
vierstufigen ~ Verdichter, Expansionsventilen  (Joule-Thomson-Effekt) und einem

Kondensatorsystem.

Der vierstufige Verdichter ist als Turbokompressor ausgefiihrt und wird mit einer
Hochdruckdampfturbine betrieben. In der Einflihrung wird ausgefihrt, dass die Abwéarme der
Spaltdfen zur Erzeugung von Dampf der Hochdruckstufe genutzt wird. Dieser wird fur den
Betrieb des Turbokompressors eingesetzt. Die Leistung, die durch den Einsatz dieses
Dampfes eingebracht wird, reicht zum Betrieb des Turbokompressors (bzw. der
Turbokompressoren, es werden mehrere Turbokompressoren mit HD-Dampf betrieben, diese
befinden sich aber in anderen Anlagenteilen und sind daher nicht Gegenstand der Arbeit)
nicht aus, daher wird zusétzlich Dampf der Hochdruckstufe importiert. Dieser Import

vermindert die Anlagenrentabilitat.

Daraus ergibt sich als Zieldefinition eine Erhebung des energetischen Optimierungspotentials
des Tieftemperaturteils, um den Import von Dampf der Hochdruckstufe zur Maximierung der

Anlagenrentabilitit zu minimieren.

In den Arbeiten [2, 5] werden dazu Modelle zur Beschreibung der alternativen
Trennverfahren (Membrantrennverfahren [5] und Adsorptionstrennverfahren [2]) untersucht,
durch die eine Modellierung des jeweiligen Trennverfahrens in MATLAB® méglich ist. Die
Modelle werden dabei auf verschiedene Membranen bzw. Adsorbentien angewendet. In [6]
wird in weiterer Folge der in [2] erstellte Algorithmus zur Simulation eines
Adsorptionsprozesses um die Kinetik erweitert. In [7] wird eine Parameterstudie zum Modell
3 in [5] durchgefihrt. In [8] erfolgt eine weitere Modifizierung des Algorithmus aus [6] und
eine Parameterstudie zu den Modellen in [2]. Die Parameterstudie zu den Modellen aus [2]

erfolgt dabei mit dem in [8] modifizierten Algorithmus.

Als Ergebnis der Arbeiten [7, 8] liegen unter anderem Aussagen Uber die Leistungsféhigkeit
der Trennverfahren hinsichtlich Reinheit und Recovery der Komponenten und ein

modifizierter Algorithmus [8] vor.
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Nach der Auswertung der Ergebnisse der Arbeiten [7, 8] wird ein Konzept erstellt, das unter
Einbeziehung der alternativen Trennverfahren entsprechende alternative

Betriebsmdglichkeiten des Tieftemperaturteils aufzeigt [9].
2.1 Aufgabenstellung der Arbeit

Gegenstand dieser Arbeit ist die Erhebung des energetischen Optimierungspotentials des
Tieftemperaturteils der Anlage. Dies erfolgt durch Implementierung der in [9] aufgezeigten
Betriebsmdglichkeiten des Tieftemperaturteils, die den Einsatz von Membran- und
Adsorptionstrennverfahren vorsehen, in die Verfahrenssimulation der Ethenanlage in KBC
Petro-SIM®.

Besonders im Fokus steht dabei das Optimierungspotential des Importes von Dampf der
Hochdruckstufe.

Die Mdglichkeit einer Kommunikation zwischen MATLAB® und KBC Petro-SIM® zur
Kombination aus Modellrechnung in MATLAB® und Verfahrenssimulation in KBC Petro-

SIM® ist zu priifen und durch Verwendung einer geeigneten Schnittstelle umzusetzen.
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3 Modifikation des Ethenverdichters durch Zwischenkihlung

In diesem Teil der Arbeit werden aus dem Studium der Verfahrensbeschreibung [3] und der
Verfahrenssimulation der aktuellen Anlagenkonfiguration des Tieftemperaturteils der
Ethenanlage [4] thermodynamische Uberlegungen dargelegt, aus denen sich ein
Einsparungspotential fir den Import von Dampf der Hochdruckstufe (HD-Dampf) durch
einen  modifizierten Betrieb des Turbokompressors zur Ethenverdichtung im

Ethenkaltekreislauf ergibt
3.1 Untersuchung von Zwischenkihlungen im Ethenverdichter

Zur Auftrennung der Spaltgase in die Komponenten Wasserstoff, Ethen, Ethan und Methan
wird das bestehende Trennverfahren verwendet [3,4]. Der Turbokompressor der
Ethenké&lteanlage wird dabei mit verschiedenen von Zwischenkihlungen modifiziert, der

Einfluss auf den Import von Dampf der Hochdruckstufe dabei untersucht und verglichen.

Der Turbokompressor besteht aus einer Turbine und vier Verdichterstufen. Turbine und

Verdichter sind auf einer Welle angeordnet, der Verdichter wird von der Turbine angetrieben.

Zum Betrieb des Verdichters wird tber die Turbine Hochdruckdampf (ca. 112 bar) auf
Vakuum (0,06 bar) entspannt [4]. Der in der Anlage zur Verfligung stehende
Hochdruckdampf reicht fiir den Betrieb des Verdichters nicht aus, HD-Dampf wird daher vom
Heizkraftwerk 11 der Raffinerie Schwechat importiert. Der Import des Dampfes belastet die

Anlagenrentabilitit und stellt aus diesem Grund eine Grole dar, die es zu minimieren gilt.

HD Dampf | W-9

Ethen ()

T-1 G-1 G-2 G-3 G-4

Druckstufe 1 Druckstufe 2 Druckstufe 3 Druckstufe 4

Abb. 3-1: Turbokompressor der Ethenkalteanlage

Im Kaltebereitstellungsprozess werden die in Tab. 3-1 angegebenen Temperaturen
bereitgestellt. Diese Temperaturen werden durch Ausnutzung des Joule-Thomson-Effektes,
(0T /0P)y, durch Druckanderung bei konstanter Enthalpie, erreicht. Aus Tab. 3-1 geht
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hervor, dass, je tiefer die bendtigte Temperatur ist, desto niedriger der dafir einzustellende
Druck und desto hoher die notwendige Druckénderung sein muss. Der geforderte
Ausgangsdruck am Ethenverdichter betragt 22,6 bar [3]. Dem Verdichter wird das sich auf
unterschiedlichen Druckniveaus befindliche Ethen den entsprechenden Verdichterdruckstufen
(G) zugefuhrt. Entsprechend den Druckniveaus der bereitgestellten Temperaturen ist der
Verdichter daftr vierstufig ausgefiihrt. Bevor das Ethen in die jeweilige Verdichterstufe

eintritt, wird es mit dem austretenden Ethen der vorangegangenen Verdichterstufe vermischt.

Folgende Dricke sind in der Referenzsimulation [4], auf Basis eines dreitdgigen Testlaufs

unter Volllast, zur Bereitstellung der geforderten Temperaturen im Ethenkaltekreislauf

eingestellt:
Temperatur: Druck
Druckstufe
[°C] [bar]

1 -99,42 1,32
2 -74,00 4,44
3 -54,59 9,11
4 -43,36 13,12

Tab. 3-1: eingestellte Temperaturen im Kéltebereitstellungsprozess des Tieftemperaturteils in
der Referenzsimulation [4]

Nach der ersten Verdichterstufe (G-1) ist ein Warmeubertrager (W-9) angebracht, der das
infolge der Verdichtung erwérmte Ethen von 130,6°C auf 28,24°C [4] kihlt. Als KiihImedium

wird dabei Kihlwasser verwendet.
Die beschriebene Situation zu Grunde gelegt, fuhrt das zu folgender Uberlegung:

Je hoher die Leistung, die der Verdichter verbraucht, desto hoher die bendtigte Leistung an
der Welle, die von der Turbine zu erbringen ist und desto hoher ist der Import an

Hochdruckdampf. Niedrigere Anlagenrentabilitat ist die Folge.
Theorie:

Die thermische Leistung des Verdichters Wy, qicneer €rrechnet sich aus der Summe der
thermischen Leistungen der Verdichterstufen. Die thermische Leistung einer Verdichterstufe

Wswfe,l- errechnet sich aus dem Produkt des in die Verdichterstufe eintretenden Massenstroms
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Mseyre,; Und der Differenzen der Enthalpien hg.,f.; des eintretenden und austretenden

Stroms:
WStufe,i = mStufe,i : (haus,Stufe,i - hein,Stufe,i) (3'1)
4
WVerdichter = Z WStufe,i (3-2)
i=1

Die thermische Leistung des Verdichters ergibt dann ein Minimum, wenn die thermischen
Leistungen der Verdichterstufen minimal werden. Es ist die Frage zu klaren, ob und wie ein
Minimum in der jeweiligen, isoliert betrachteten Verdichterstufe unter gegebenen

Bedingungen erreicht werden kann.

Auf die Menge an Ethen in der Zeiteinheit kann durch die Modifikation des Verdichters kein
Einfluss genommen werden, diese wird durch die Kéltebezieher (Verbraucher) bestimmt und

ist dem Verdichter vorgegeben.

Ein Minimum der thermischen Leistung in einer Verdichterstufe kann sich daher nur durch

Minimierung der jeweiligen Enthalpiedifferenz ergeben.

Die Enthalpie ist eine extensive GroRe, d.h. eine Abhéngigkeit vom Zustand und der Grolie
des Systems ist gegeben. Die GroRe des Systems ist durch die von den Verbrauchern
geforderten Ethenmengen definiert. Es bleibt daher noch die Mdéglichkeit zu prifen, ob durch
eine Veranderung des Systemzustandes auf die Leistung des Verdichters Einfluss genommen

werden kann.
Betrachtung des Systemzustandes:

Der Verdichter Gberfihrt das Medium vom Eingangsdruck, auf einen hoheren
Ausgangsdruck. Das Druckverhaltnis ist als Quotient von Ausgangsdruck zu Eingangsdruck
definiert. Druck, Volumen und Temperatur sind voneinander abhangige GroRen, ihr
Zusammenhang wird durch Zustandsgleichungen mathematisch beschrieben. Fir die
Simulation wird die kubische Zustandsgleichung nach Peng-Robinson verwendet [siehe
Kapitel 13.4].

Druck, Temperatur und Volumen &ndern sich wahrend des Prozesses. Die Art und Hohe der

Anderung ist abhingig von der Art des Betriebs.
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Der ideale Betrieb eines Kompressors wird durch eine isotherme Zustandsédnderung
beschrieben. Bei Turbokompressoren ist die Umsetzung eines isothermen Betriebs im
Kompressionsteil aufgrund relativ hoher Massenstrome und wenig Zeit fir einen
Warmeaustausch nur schwer zu realisieren. Der Vergleichsprozess wird daher durch eine
isentrope Zustandsénderung beschrieben und die reale Anderung durch eine Polytrope
angenahert. Durch Anwendung der Polytropengleichung ergibt sich fir den Zusammenhang

von Druck P und Temperatur T, hier fir das ideale Gas:

TT"m.ls _ (Pem)(l_Tn) (3-3)

Paus

Die austretende Temperatur ist eine Funktion des Druckverhéltnisses, des
Polytropenexponenten n und der Eingangstemperatur. Die funktionalen Zusammenhénge zu

(3-3) sind im Anhang dargelegt.

Der polytrope Wirkungsgrad (oder isentrope Wirkungsgrad) und das Druckverhéltnis sind in
der Simulation vorzugeben, das Druckverhéltnis wird durch die Apparateauslegung
vorgegeben (Ein- und Ausgangsdruck werden aus der Referenzsimulation [4] Gbernommen)
und der Wirkungsgrad wird fiir die Simulation angenommen (siehe Kapitel 13.2 und Kapitel
13.5). Der Polytropenexponent ergibt sich aus den vorgegebenen Daten und die
Ausgangstemperatur ist das Ergebnis der Polytropengleichung. Der Parameter, auf den noch
Einfluss genommen werden kann, ist die Eingangstemperatur. Dieser Aspekt ist von
Bedeutung, denn die Enthalpie ist eine Funktion von Druck, Temperatur und VVolumen, also
dem Zustand (3-4).

\%4
H— H¥4 1
= —_ [ - — 3_4
R-T R T f P] av (3-4)

Die Eintrittstemperatur kann durch Zufuhr von Energie (z.B. Heizen) oder Abfuhr von

Energie (z.B. Kihlen) veréndert werden.

Durch Verringerung der Eingangstemperatur wird die Enthalpiedifferenz von Ein- und
Ausgangsstrom reduziert, was eine Verringerung der vom Verdichter aufzubringenden

Leistung bedeutet.

Fur den Ethenverdichter bedeutet diese Schlussfolgerung, dass eine Zwischenkihlung des

Mediums vor Eintritt in die ndchste Verdichterstufe zur Verringerung der insgesamt
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aufzubringenden Leistung fuhrt. Um die Eingangstemperatur reduzieren zu konnen, ist es

notwendig, Energie in Form von Kaélte zur Verfugung zu stellen.
3.1.1 Mdoglichkeiten des Kaltebezugs

In der Anlage wird ein Propenkaéltekreislauf (C3 Kalte) betrieben. Die Turbine zum Antrieb
des dreistufigen Verdichters der Propenkalteanlage wird mit Mitteldruckdampf (13 bar)
betrieben. In der Anlage liegt ein Uberschuss an Mitteldruckdampf (MD-Dampf) vor, dieser

wird exportiert.

Daher ist es naheliegend, zunachst Propenkélte auf den vorhandenen Druckniveaus zur
Zwischenkihlung im Ethenverdichterstrang zu verwenden und den Einfluss auf den Import
von Dampf der Hochdruckstufe (HDD) zu untersuchen. Der im Uberschuss vorhandene
Dampf der Mitteldruckstufe kann einerseits zur Deckung der zuséatzlich von der Turbine des
vorhandenen C3 Verdichters aufzubringenden Leistung (hoherer Massenstrom) eingesetzt
werden. Das ist aber nur dann moglich, wenn die zusatzliche C3 Menge den Betriebspunkt
des Verdichters nicht unzuldssig verschiebt. Andererseits besteht die Mdoglichkeit einen

Parallelverdichterstrang auszulegen und den MD-Dampf dort einzusetzen.

Durch den Einsatz des Uberschusses an MD-Dampf wird der Export in jedem Fall

entsprechend reduziert.

Im Propenkaltekreislauf werden in der Referenzsimulation [4] Temperaturen auf folgenden

Druckniveaus zur Verfligung gestellt:

Temperatur: Druck
Druckstufe
[°C] [bar]
1 -40,78 1,36
2 -21,17 2,90
3 -10,55 4,16
4 6,39 6,98

Tab. 3-2: bereitgestellte Temperaturen der Propenkalteanlage in der Referenzsimulation [4]

Aullerdem ist der vereinfachten Darstellung des Kuhlwassersystems zu entnehmen, dass
Kihlwasser bei 27°C und 2 bar zu Verfligung steht und im Schnitt bei 32°C abgefihrt
wird. [4]
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Thermische Grenze der Kihlung

Eine wichtige thermische Grenze stellt der Taupunkt des Mediums beim entsprechenden
Druck (bzw. Partialdruck) dar. Dieser darf nicht unterschritten werden. Das ist insbesondere

bei Uberlegungen zu einer moglichen Zwischenkiihlung durch Ethen zu beriicksichtigen.

Weitere Grenzen werden durch die Apparate definiert, Beispiele daflir sind die

Betriebskennfelder des Verdichters und die Wérmelbertragerflache.
Der Einsatzbereich ist im Zuge des Detail-Engineering mit dem Anlagenbauer abzukl&ren.
3.2 Zwischenkuhlungen

3.2.1 Uberblick

Aus der Analyse des Ethenkéltekreislaufes des Tieftemperaturteils und den daraus
abgeleiteten Uberlegungen werden in diesem Kapitel unterschiedliche Mdglichkeiten der

Zwischenkihlung untersucht.

In den ersten Schritten wird die Kéalte dem Propenkéltekreislauf auf den Druckniveaus eins bis
drei entnommen. Um in weiterer Folge fir eine Entlastung der Propylenkaltemaschine und
somit fur eine Entlastung der Mitteldruckdampfschiene zu sorgen, wird ein zusatzlicher
Kéltekreislauf, der mit Isobutan (i-Butan) betrieben wird, mit der Propenkélte der ersten und
zweiten Druckstufe kombiniert (eine Kombination mit Propenkalte der dritten Druckstufe
wird aufgrund der Ergebnisse, die die Zwischenkiuhlung mit dieser erbringen, nicht
durchgefuhrt) und in der Anwendung auf Wirtschaftlichkeit im Sinne des Energieeinsatzes
gepruft. In einem letzten Schritt wird die Zwischenkihlung durch alleinigen Einsatz von i-
Butan Kalte gepruft. Zum Antrieb der Turbine des i-Butan Kaltekreislaufes werden der

Einsatz von Dampf der Mitteldruckstufe und Dampf der Niederdruckstufe untersucht.

Abhéngig von der Temperatur bei Austritt aus der Verdichterstufe wird zusatzlich mit

Kihlwasser vorgekiihlt.

Zur Festlegung der Austrittstemperatur des Ethens aus dem Warmedbertrager der Vor- und

Zwischenkiihlung werden folgende Uberlegungen dargelegt.

Propen und Kihlwasser werden in der Anlage bereits zur Kiihlung verwendet. Die Abnehmer

der Kalte dieser Medien werden daher als Anhaltspunkt und Referenz verwendet. Die
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ublichen Temperaturdifferenzen von Kuhlmedium und abzukihlendem Medium jeweils am

Warmetauscherausgang betragen ca. 5°C bis 10°C.
Berechnung

Die Berechnung der Warmeubertragung in den Vor- und Zwischenkihlern in der Simulation
erfolgt Uber die Gleichungen (3-5) bis (3-8).

Im Tieftemperaturteil, in dem die Vor- und Zwischenkihler installiert sind, wird die
abgefiihrte Warmeleistung Q,, aus Gl. (3-5) berechnet. Fiir die Berechnung werden der
Ethenmassenstrom i1, und dessen Enthalpien h,, am Ein- und Austritt des Warmeubertragers

benétigt. Keine Leistungsverluste (Qyqruste) el der Warmeiibertragung werden postuliert.

Qw =m,, (hw,ein - hw,aus ) - Qw,verluste (3'5)

Die aus Gl. (3-5) berechnete Leistung wird in der Simulation in die Berechnung des

Kaltemittelbedarfs iibernommen.

Die abgefilhrte Wérmeleistung im Ethenstrom entspricht der Kalteleistung Q, des
Kéltemittels (GI. (3-6)).

|Quwl = || =€ (3-6)
Aus Gl. (3-7) wird in Folge die bendtigte Masse an Kaltemittel pro Zeiteinheit m; berechnet.
Diese wird dann in weiteren Berechnungen verwendet (z.B. zur Berechnung der
Verdichterleistung eines Kaltekreislaufes). In Gl. (3-7) werden Ein- und Austrittsenthalpien
h, des Kéltemittels im Warmedibertrager bendtigt. Fir den Einsatz der Kéltemittel Propen und
i-Butan entspricht die Differenz der ein- und austretenden Enthalpie der

Verdampfungsenthalpie.
Qk = My - (hk,aus - hk,ein ) - Qk,verluste (3'7)
Qw,verluste = Qk,verluste =0 (3'8)

Die Gleichungen (3-5) bis (3-8) gelten unabhdangig vom Warmeubertrager und der

Strémungsfiihrung.
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Fur einen Warmeubertrager der Vor- und Zwischenkthlung gilt:

KM
(g/fl)
AP =0
Ethen : > Ethen

ein aus
I’ KM
()

Abb. 3-2: Warmeubertrager der Vor- und Zwischenkiihlung

Das Kaéltemittel (KM) steht mit entsprechenden Temperaturen der Druckstufen aus dem C3
Kéltekreislauf bzw. aus der Druckstufe des i-Butan Kéltekreislaufes in kondensierter Form
zur Verfiigung und verdampft bei der Aufnahme der Warmeleistung. Bei Verwendung von
Kihlwasser zur Vorkihlung findet kein Phasenwechsel des Kiihlwassers statt, der Austritt
erfolgt im flussigen Zustand. Die Eintrittstemperatur des Ethens in den Warmeuibertrager
ergibt sich aus der Vermischung des aus der jeweiligen vorhergehenden Verdichterstufe
austretenden Ethens und dem der jeweiligen Druckstufe zugefiihrten Ethen. Es wird
angenommen, dass der Wirmeiibertrager ohne Druckverlust arbeitet (AP = 0). Das
Kéltemittel verdampft isotherm. Die Enthalpie des Kaltemittels am Ein- und Ausgang sowie
die Enthalpie des Ethens am Eingang und der Massenstrom von Ethen sind dem
Warmeubertrager der Vor- und Zwischenkihlung dadurch vorgegeben. Der Energiegleichung
(3-6) fehlen daher noch der Massenstrom an Kaltemittel und die Enthalpie des aus dem
Warmeubertrager austretenden Ethens. Es ergibt sich ein Freiheitsgrad. Dieser Freiheitsgrad
wird zur VVorgabe der Enthalpie am Austritt, durch Angabe der Ziel-Temperatur, auf die Ethen
im Wérmedlbertrager gekuhlt werden soll, verwendet. Die Menge an benétigtem KiihImedium
ergibt sich dann aus Gl. (3-6) bzw. GI.(3-7).

3.3 Simulation von Zwischenkihlungen

In den Simulationen wird in den Verdichterstufen des Turbokompressors der
Ethenkélteanlage ein polytroper Wirkungsgrad von 80% angenommen (siehe Kapitel 13.2 und
Kapitel 13.5).
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3.3.1 Zwischenkihlung 1 (Simulation 1)

Zur Zwischenkihlung wird Propenkélte der ersten Druckstufe des Propenkéltekreislaufes

verwendet. Das Ethen wird vor Eintritt in die Verdichterstufen auf -34°C zwischengekiihlt.

W-1 W-9 W-2 W-3 W-4

Ethen (g)

G-1 G-2 G-3 G-4

Abb. 3-3: Zwischenkihlung 1 (Simulation 1)

ZK 1 ) Temperatur Q U-A
(sim) Kélte bezogen aus: ) W] KWIK]
Ein Aus
W-1 C3,P=1,43bar (T =-40,78°C) -1,23  -34,00 514,32 28,68
W-9 Kihlwasser 59,48 28,24 551,64 -
W-2 C3,P=1,43bar (T =-40,78°C) 9,29 -34,00 1411,61 67,37
W-3 C3,P=1,43bar (T=-40,78°C) 1,84 -34,00 4305,30 228,61
W-4 C3,P=1,43bar (T =-40,78°C) -6,60 -34,00 4517,46 276,88

Tab. 3-3: Zwischenkihlung 1 (Simulation 1)

Das Ethen wird unmittelbar vor Eintritt in die ndchste Verdichterstufe mit Propen der
Druckstufe eins (P = 1,43 bar, T =-40,78°C) auf eine gewahlte Temperatur von -34°C
zwischengekihlt (Wé&rmetauscher Kennung "W™). Das Propen wird dabei verdampft. Der
grolte U - A-Wert wird in W-4 mit 276,88 kW/K erreicht (Druck des eintretenden Ethens in
W-4, 13 bar). Nach Austritt aus der ersten Verdichterstufe (G-1) wird das Ethen mit
Kihlwasser auf 28,24°C vorgekihlt. Diese Temperatur ist dem realisierten Prozess
(Warmedlbertrager E-9901, ,,Cold Box*) entnommen. Die groRte Kalteleistung wird in W-4
mit 4517,46 kW erreicht.

3.3.2 Zwischenkihlung 2 (Simulation 4)

Fur die Zwischenkihlung wird Propenkalte der zweiten Druckstufe des
Propenkaltekreislaufes verwendet. Das Ethen wird auf eine Temperatur von -15°C

zwischengekdhlt.
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Wol W-9 W2 W-10 W3 W-a

Ethen (g)

G-1 G-2 G-3 G-4

Abb. 3-4: Zwischenkuhlung 2 (Simulation 4)

ZK 2 Temperatur Q U-A
Kélte bezogen aus:
(Sim4) [°C] [kW] [kWI/K]
Ein Aus

W-1 C3,P=290bar (T=-21,17°C) 18,30 -15,00 539,61 30,07
W-9 Kihlwasser 81,65 28,24 960,26 -
W-2 C3,P=290bar (T=-21,17°C) 19,19 -15,00 1137,51 62,48
W-10 Kuhlwasser 37,16 28,24 318,62 -

W-3 C3,P=2,90bar (T=-21,17°C) 19,63 -15,00 422291 230,36
W-4 C3,P=290bar (T=-21,17°C) 13,42 -15,00 4680,42 284,75

Tab. 3-4: Zwischenkuhlung 2 (Simulation 4)

In  Zwischenkihlung 2 wird das Ethen mit Propen der Druckstufe zwei des
Propenkaltekreislaufes (P = 2,09 bar, T = -21,17°C) auf eine gewéhlte Temperatur von -15°C
zwischengekihlt. Nach Austritt aus der ersten und zweiten Verdichterstufe (G-1, G-2) wird
zur Entlastung des Propeneinsatzes mit Kuhlwasser (W-9, W-10) auf 28,24°C vorgekihlt. Der
grofite U - A-Wert wird in W-4 mit 284,75 kW/K erreicht (Druck des eintretenden Ethens in
W-4:13 bar). Die grofite Kihlleistung wird in W-4 mit 4680,42 kW geleistet.

3.3.3 Zwischenkuhlung 3 (Simulation 7)

Eingesetzt wird Propenkélte der dritten Druckstufe des Propenkaltekreislaufes. Das Ethen

wird vor Eintritt in die Verdichterstufen auf -2°C zwischengekuhit.
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ZK 3 Temperatur Q U-A
_ Kalte bezogen aus:
(Sim7) [°C] [kw] [kW/K]
Ein Aus

W-1 C3,P=4,16 bar (T =-10,55°C) 22,99 -2,00 410,91 22,48
W-9 Kuhlwasser 96,62 28,24 1244,43 -
W-2 C3,P=4,16 bar (T =-10,55°C) 2159 -2,00 793,67 44,55
W-10 Kihlwasser 51,30 28,24 831,55 -

W-3 C3,P =416 bar (T =-10,55°C) 23,08 -2,00 3084,47 168,41
W-4 C3,P=4,16 bar (T =-10,55°C) 25,05 -2,00 4469,52 235,70

Tab. 3-5: Zwischenkuhlung 3 (Simulation 7)

In Zwischenkihlung 3 wird das Ethen mit Propen der Druckstufe drei des
Propenkaltekreislaufes (P = 4,16 bar, T = -10,55°C) auf eine gewahlte Temperatur von -2°C
zwischengekihlt. Die Apparateanordnung ist dabei gleich wie fir Zwischenkiihlung 2. Die
Vorkuhlung mit Kiihlwasser erfolgt wie in Zwischenkihlung 2. Der grofite U - A-Wert wird in
W-4 mit 235,70 kW/K erreicht (Druck des eintretenden Ethens in W-4, 13 bar). Die grofite
Warmeleistung wird mit 4469,52 kW in W-4 abgefihrt

3.3.4 Diskussion und Schlussfolgerungen fir die Zwischenkiihlung
mit Propen und Kihlwasser

In den bisher diskutierten Varianten wird zur Zwischenkihlung Propen und zur Vorkihlung
Kihlwasser verwendet. Der Einsatz von Propen-Kalte reduziert die Exportmenge an Dampf
der Mitteldruckschiene. Die Arbeit an einer Losung zur Senkung des Propeneinsatzes ist
daher naheliegend. Eine Herausforderung beim Einsatz von Kaéltemitteln stellt die
Kondensation des dampfformigen Kaltemittels dar. Das verdampfte Medium ist auf jenes
Druckniveau zu verdichten, bei dem eine Kondensation unter Einsatz wirtschaftlich gunstiger
Mittel (Luft, Wasser, alternative Kaltemittel, Joule-Thomson-Effekt, etc.) mdglich ist. Diese
Forderung zu Grunde gelegt fuhrt zum Entschluss, einen Kéltekreislauf, in dem i-Butan

(Isobutan) als Kaltemittel gefuihrt wird, zu implementieren.
Begriindung

Der Siedepunkt von Isobutan bei atmosphdrischem Druck liegt bei -11,7°C [12], der
Séattigungsdampfdruck bei einer Temperatur von 20°C liegt bei 3,019 bar [12]. Das heilt,
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verdampftes i-Butan ist auf einen Druck von 3,02 bar zu verdichten, um mit einem Medium,

das i-Butan auf eine Temperatur von 20°C zu kihlen imstande ist, kondensieren zu kénnen.

Kihlwasser wird im Ethenverdichterstrang zur Vorkihlung des Ethens auf ca. 28°C
eingesetzt. Es ist daher naheliegend, zu untersuchen, auf welchen Druck i-Butan verdichtet
werden musste, um mit Kuhlwasser kondensiert werden zu kénnen. Wird das Medium also
auf einen Druck verdichtet, dessen Taupunkt bei 28°C oder darlber liegt, ist es moglich,
Kuhlwasser zur Kondensation zu verwenden. Ist die zur Verdichtung des i-Butans auf den
Kondensationsdruck aufzuwendende Leistung geringer als jene Leistung, die bei voller
Kuhllast auf C3, also ohne Vorkihlung mit i-Butan, zu erbringen ware, flhrt die Installation

des i-Butan Kaéltekreislaufes zur Entlastung der MD Stufe.

50+
an -
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20 A

1o

Taupunkt
['C]

o -

An -

20 | | . . . - . . |
05 10 1,5 20 25 30 35 40 45 50 55

Sattgungsdam pfdmck
[bat]

Abb. 3-5: Taupunkt, Sattigungsdampfdruck fiir i-Butan (Berechnung, siehe 13.3)

Um auf eine Temperatur von 28°C kiihlen zu kdnnen, muss nach Abb. 3-5 auf ca. 4 bar

verdichtet werden.

Der Verdichter zur i-Butanverdichtung wird als Turbokompressor ausgefuhrt. Ein Medium
zum Antrieb der Turbine wird benétigt. Moglich ware ein Import von HD-Dampf, Ziel ist
aber, diesen zu minimieren. Dampf der Mitteldruckstufe liegt im Uberschuss vor und bietet
sich daher zum Einsatz an. Auch Niederdruckdampf (P = 5 bar) ist im Uberschuss vorhanden.
Ein Betrieb der Turbine mit ND-Dampf bedeutet keine Belastung der MDD Stufe durch den i-
Butankreislauf, im Gegenteil, C3 wird maximal entlastet. Der Anschluss an die NDD Stufe
stellt aufgrund der relativ geringen nutzbaren Druckdifferenz in Kombination mit den

vorhandenen Dampfmengen einen Grenzfall dar (Schwankungen, Uberlastungen etc. missten
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mit Sicherheit gedeckt sein), ist mit den gegebenen Daten aber thermodynamisch mdglich,
und wird daher untersucht. Das Verhaltnis der Menge an HDD Einsparung zur Menge an

MDD Einsatz wird durch diese Malinahme vergrofiert.

T=-11,7°C T=28°C

P =1,01 bar P =3,8 bar

Vap.Frac. = 0,25 Vap.Frac. =0
P

Kihlwasser

P = 3,8 bar
Warmeleistung 4 . , o -

aus Kuhlung im Ethenkaltekreislauf

MD- bzw.
ND-Dampf

Abb. 3-6: Isobutankaltekreislauf (vereinfachte Darstellung)
Wahl der Ethen-Zieltemperatur durch Kiihlung mit Isobutan (i-Butan)

Isobutan steht bei atmospharischem Druck mit -11,7°C zur Verfligung. Fur den Aufbau des
Kreislaufes ist eine Temperatur vorzugeben, auf die das Ethen durch das i-Butan gekhlt
wird. Ein Anhaltspunkt fir die Wahl dieser Temperatur stellen die in der Referenzanlage
ublichen  Differenzen der Temperaturen der austretenden Medien und den
Austrittstemperaturen der jeweiligen Kuhlmittel dar. Die Differenz betrégt im Mittel 6,49°C
(aus E-9805, E-9803 und E-9862 in [4]). Damit ergibt sich eine Ethen-Zieltemperatur von
-5,21°C. Aus Grunden zusétzlicher Sicherheit (z.B. eingestellter Druck nicht 1 atm, sondern

dartiber) wird fiir die Simulationen eine VVorgabetemperatur von -1°C gewabhlt.
3.3.5 Zwischenkihlungen 4 (Simulation 5) und 5 (Simulation 6)

In den Zwischenkihlungen 4 und 5 wird das Ethen vor Eintritt in die Verdichterstufen durch
i-Butan auf -1°C vorgekihlt und durch Einsatz von Propenkalte der zweiten Druckstufe des
Propenkaltekreislaufes auf -15°C  zwischengeklhlt. Die Turbine des i-Butan
Turbokompressors wird in Zwischenkiihlung 4 mit Dampf der Mitteldruckstufe und in
Zwischenkihlung 5 mit Dampf der Niederdruckstufe (NDD) angetrieben. Der Anschluss der
Turbine an den ND-Dampf hat keinen Einfluss auf die thermodynamischen und technischen

Daten der Ethenverdichtung. Die Daten aus beiden Zwischenkthlungen sind daher gleich.



3 Modifikation des Ethenverdichters durch Zwischenkiihlung 22

W-9 W-10

W-iB1 W-1 W-iB2 W-2 W-iB3 W-3 W-iB4 W-4

Ethen (g)

L — L — L — L —

G-1 G-2 G-3 G-4

Abb. 3-7: Zwischenkuhlung 4 (Simulation 5) und Zwischenkiihlung 5 (Simulation 6)

ZK 4 ) Temperatur Q U-A
(sims) Kélte bezogen aus: ] W] KWIK]
Ein Aus

W-iB1  i-B,P=1,01 bar (T =-11,70°C) 18,30  -1,00 316,40 16,90
W-1 C3,P=290bar (T=-21,17°C) -1,00 -15,00 223,21 18,88
W-9 Kuhlwasser 81,65 28,24 960,24 -
W-iB2  i-B,P=1,01bar (T =-11,70°C) 19,19  -1,00 678,51 35,63
W-2 C3,P=2,90bar (T=-21,17°C) -1,00 -15,00 458,98 38,83
W-10 Kihlwasser 37,16 28,24 318,59 -
W-iB3  i-B,P=1,01 bar (T =-11,70°C) 19,63  -1,00 2532,56 131,90
W-3 C3,P=290bar (T=-21,17°C) -1,00 -15,00 1690,34 143,01
W-iB4  i-B,P=1,01 bar (T =-11,70°C) 13,42  -1,00 2374,71 140,55
W-4 C3,P=290bar (T=-21,17°C) -1,00 -15,00 2297,47 194,38

Tab. 3-6: Zwischenkuhlung 4 (Simulation 5) und Zwischenkihlung 5 (Simulation 6)

Das Ethen wird mit Propen der Druckstufe zwei (P = 2,9 bar, T = -21,17°C) in den
Zwischenkihlern  (Kennzeichnung W) auf eine gewdéhlte Temperatur von -15°C
zwischengekihlt. Vor jedem C3 Zwischenklhler werden in dieser Simulation Isobutan-
Vorkuhler  (Kennzeichnung W-iB), die auf -1°C vorkihlen, installiert. Die
Apparateanordnung gleicht ansonsten jener in Zwischenkihlung 2. Den groten auftretenden
U - A-Wert weist WarmeUlbertrager W-4 mit 194,38 kW/K (Eingangsdruck des Ethens, 13
bar) auf. Die grofite Warmeleistung wird in W-iB3 mit 2532,56 kW abgefuhrt.

3.3.6 Zwischenkihlungen 6 (Simulation 2) und 7 (Simulation 3)

In den Zwischenkihlungen 6 und 7 wird Ethen mit i-Butan vor Eintritt in die Verdichterstufen
auf -1°C vorgekihlt und durch den Einsatz von Propenkélte der ersten Druckstufe des

Propenkaltekreislaufes auf -34°C  zwischengeklhlt. Die Turbine des i-Butan
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Turbokompressors wird in Zwischenkiihlung 6 mit Dampf der Mitteldruckstufe und in

Zwischenkihlung 7 mit Dampf der Niederdruckstufe (NDD) angetrieben.

W-1 W-9 W-iB2 W-2 W-3 W-4

Ethen (9)

G-1 G-2 G-3 G-4

Abb. 3-8: Zwischenkihlung 6 (Simulation 2) und Zwischenkiihlung 7 (Simulation 3)

ZK 6 ) Temperatur Q U-A
(sima3) Kélte bezogen aus: ) W] KWIK]
Ein Aus

W-1 C3,P=1,36 bar (T =-40,78°C) -1,23  -34,00 514,32 27,68
W-9 Kuhlwasser 59,48 28,24 551,65 -
W-iB2  i-B,P=1,01bar (T =-11,70°C) 9,29 -1,00 343,30 10,20
W-2 C3,P=1,36 bar (T =-40,78°C) -1,00 -34,00 1068,31 57,28
W-3 C3,P=1,36 bar (T =-40,78°C) 1,84 -34,00 4305,31 220,82
W-4 C3,P=1,36bar (T =-40,78°C -6,60 -34,00 4517,47 266,68

Tab. 3-7: Zwischenkuhlung 6 (Simulation 2) und Zwischenkihlung 7 (Simulation 3)

In Zwischenkihlung 6 wird das Ethen mit Propen der Druckstufe eins (P = 1,36 bar,
T =-40,78°C) in den Zwischenkihlern (Kennzeichnung W) auf eine gewahlte Temperatur
von -34°C zwischengekuhlt. Aufgrund der vorhandenen Temperaturen, wird ein i-Butan
Vorkihler (Kennzeichnung W-iB) nur nach der ersten Verdichterstufe installiert. Die
Apparateanordnung gleicht ansonsten jener in Zwischenkihlung 1. Den groBten auftretenden
U - A-Wert weist W-4 mit 266,68 kW/K (Eingangsdruck des Ethens 13 bar) auf. Die grofite
Warmeleistung wird in W-4 mit 4517,47 KW abgefihrt.

3.3.7 Zwischenkihlungen 8 (Simulation 8) und 9 (Simulation 9)

In den Zwischenkihlungen 8 und 9 wird das Ethen vor Eintritt in die Verdichterstufen durch
i-Butan auf -1°C zwischengekuhlt. Die Turbine des Turbokompressors des i-Butans wird in
Zwischenkihlung 8 durch Dampf der Mitteldruckstufe und in Zwischenkihlung 9 mit Dampf
der Niederdruckstufe (NDD) angetrieben.
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W-iB1 W-9 W-iB2 W-10 W-iB3 W-iB4

Ethen (g)

L — L — L — L —

G-1 G-2 G-3 G-4

Abb. 3-9: Zwischenkihlung 8 (Simulation 8 und Simulation 9)

ZK 8 ) Temperatur Q U-A
(simé) Kélte bezogen aus: ) W] KWIK]
Ein Aus

W-iB1  i-B, P =1,013 bar (-11,7°C) 22,99 -1,00 394,79 19,36
W-9 Kihlwasser 97,77 28,24 1266,56 -
W-iB2  i-B, P =1,013 bar (-11,7°C) 21,59 -1,00 760,57 38,21
W-10 Kihlwasser 52,38 28,24 871,26 -
W-iB3  i-B, P =1,013 bar (-11,7°C) 23,08 -1,00 2963,01 145,04
W-iB4  i-B, P =1,013 bar (-11,7°C) 25,86  -1,00 4440,26 207,59

Tab. 3-8: Zwischenkuhlung 8 (Simulation 8) und Zwischenkihlung 9 (Simulation 9)

In Zwischenkiihlung 8 wird Ethen mit i-Butan (P = 1,013, T = -11,7°C) auf -1°C in den
Kihlern (W-iB) zwischengekuhlt. Nach den Verdichterstufen eins und zwei wird das Ethen
mit Kuhlwasser auf 28,24°C vorgekihlt (W-9 und W-10). Die grofite Kélteleistung wird mit
4440,26 kW in W-4 geleistet, dieser Kuhler weist mit 207,59 kW/K auch den groten U - A-
Wert auf.

3.4 Auswertung und Beurteilung der Zwischenkihlungen

In diesem Abschnitt werden die Zwischenkiihlungen anhand ihrer Ergebnisse hinsichtlich des
Einsparungspotentials bezlglich des Energieeinsatzes im Tieftemperaturteil der Anlage
beurteilt. Detaillierte Auswertungen der einzelnen Zwischenkihlungen sind im Anhang zu

finden.
3.4.1 Beurteilung anhand der Produktstrome

Unter den Produktstromen werden die stundlich aus dem Tieftemperaturteil austretenden

Massen an Wasserstoff flr die Hydrierungsprozesse, Methan im Niederdruckstrom und im
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Restgas, Ethan zur Ruckfuhrung in die Spaltéfen und Ethen zur Weiterverarbeitung

verstanden.

Durch die Installation von Zwischenkihlungen wird auf die Produktstrome kein Einfluss
genommen. Die Produktmengen werden im kontinuierlichen Fall ausschlieflich vom
Trennverfahren bestimmt und dieses wird nicht verdndert. Daher entsprechen die

Produktstrome jenen der Referenzsimulation [4].
3.4.2 Beurteilung anhand der Recovery und der Reinheit

Die Recovery und die Reinheit werden durch das Trennverfahren bestimmt. Die
Zwischenkihlungen haben auf ihre Werte keinen Einfluss. Recovery und Reinheit

entsprechen in ihren Werten daher jenen der Referenzsimulation [4].
3.4.3 Beurteilung anhand des energetischen Optimierungspotentials

Die Ergebnisse setzen sich immer aus der Annahme eines polytropen Wirkungsgrades von
80% in den Verdichterstufen des Ethenverdichters (siehe Kapitel 13.2 und Kapitel 13.5) und
den Zwischenkuhlungen zusammen und werden jeweils mit den Werten aus der

Referenzsimulation [4] verglichen.
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Abb. 3-10: Darstellung des energetischen Optimierungspotentials der Zwischenkihlungen
Analyse der Simulationen Sim1, Sim2 und Sim3

In den Simulationen Sim1, Sim2 und Sim3 wird zwischen den Verdichterstufen unter Einsatz

von Propenkalte der ersten Druckstufe (siehe Tab. 3-2) auf -34°C zwischengekiihit.
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HD-Dampf Import

Der Import von Dampf der Hochdruckstufe wird um ca. 41,4% reduziert. Ungefahr 14,3% der
Reduktion ergeben sich durch den angenommenen Wirkungsgrad und 85,7% aus der

Zwischenkuhlung.
MD-Dampf Export

Durch den zusatzlichen Bedarf an Propenkalte ist im Propenkéltekreislauf ein hoherer
Massenstrom zu verdichten, was zu einem hoheren Einsatz von MD-Dampf zum Antrieb des
Verdichters flhrt. In Sim1 wird der Export an MD-Dampf gegeniiber der Referenzsimulation

um ca. 65,6% reduziert.

Um den Einsatz von MD-Dampf in Sim1 verringern zu kénnen, wird in Sim2 zusatzlich mit
Isobutan auf -1°C vorgekihlt. Aufgrund der Temperaturen zwischen den Verdichterstufen ist
eine Vorklhlung nur nach der ersten Verdichterstufe moglich (siehe Abb. 3-8) und die
Entlastung des Einsatzes von MD-Dampf daher gering. Der Turbokompressor des
Isobutankéltekreislaufes wird durch MD-Dampf angetrieben. In Sim2 ergibt sich fir den

Export von MD-Dampf eine Reduktion gegeniiber der Referenz von ca. 64,1%.

In Sim3 wird gegenuber Sim2 der Turbokompressor des Isobutan-Kaltekreislaufes mit Dampf
der Niederdruckstufe (ND-Dampf) betrieben. Daraus ergibt sich eine Reduktion des MD-

Dampf Exports gegentber der Referenz von ca. 62,5%.
CO, Emissionen

Die Reduktion der CO, Emissionen in den Simulationen Siml, Sim2 und Sim3 entspricht

ungeféhr der Reduktion des Importes an HD-Dampf (ca. 41%).

Die CO,-Abschatzung bezieht sich auf den vom HKW Il importierten HD-Dampf und HD-
Sattdampf unter den folgenden Bedingungen: VVollkommene Verbrennung von n-CigHyo bei
atmospharischem Druck mit einer Luftiberschusszahl von 1,4 und einer Rauchgastemperatur
von 120°C (Abgas), sowie Kesselspeisewasser flr die Dampferzeugung bei 4,72 bara und
25°C. [4]
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ND-Dampf Export
In Sim1 und Sim2 ergibt sich keine signifikante Veranderung des Exportes an ND-Dampf.

Um den MD-Dampf Einsatz durch die Vorkiihlung maximal zu entlasten wird in Sim3 der
Turbokompressor des Isobutan-Kéltekreislaufes mit ND-Dampf anstatt mit MD-Dampf
betrieben. Daraus ergibt sich eine Reduktion des Exportes an ND-Dampf gegenuber der

Referenz von ca. 2,3%.
Analyse der Simulationen Sim4, Sim5 und Sim6

In den Simulationen Sim4, Sim5 und Sim6 wird zwischen den Verdichterstufen unter Einsatz

von Propenkalte der zweiten Druckstufe (siehe Tab. 3-2) auf -15°C zwischengekiihlt.
HD-Dampf Import

Der Import von Dampf der Hochdruckstufe wird um ca. 33,9% reduziert. Ungefahr 14,3% der
Reduktion ergeben sich durch den angenommenen Wirkungsgrad und 85,7% durch die

Zwischenkuhlung.
MD-Dampf Export
In Sim4 wird der Export von MD-Dampf gegentber der Referenz um ca. 57,6% reduziert.

In Sim5 wird zwischen jeder Verdichterstufe zur Entlastung des Einsatzes an MD-Dampf mit
Isobutan auf -1°C vorgekihlt. Im Gegensatz zu den Simulationen Sim1 bis Sim3 lassen die
Temperaturen zwischen den Verdichterstufen eine Isobutan-Vorkihlung zu. Dadurch ergibt
sich gegenliber der Referenz eine Reduktion des MD-Dampf Exportes um ca. 33,5%. Der
Turbokompressor des Isobutan-Kéltekreislaufes wird durch MD-Dampf angetrieben. Im
Vergleich zu Sim4 kann der Verlust an MD-Dampf Export durch die Installation der

Vorkihlung um ca. 42% reduziert werden.

In Sim6 wird der Turbokompressor des Isobutan-Kaltekreislaufes durch den Dampf der
Niederdruckstufe angetrieben. Gegentiber der Referenzsimulation ergibt sich eine Reduktion

an MD-Dampf Export von ca. 6,5%.
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Die Verringerung des Exportes an MD-Dampf kann in Sim6 durch die Vorkihlung und den
Betrieb des zugehérigen Turbokompressors tiber ND-Dampf im Vergleich zu Sim4 um ca.

88,7% und im Vergleich zu Sim5 um 80,6% reduziert werden.
ND-Dampf Export

Dampf der Niederdruckstufe wird in Sim6 zum Betrieb des Turbokompressors des Isobutan-

Kéltekreislaufes verwendet. Dadurch wird der Export an ND-Dampf um ca. 40% reduziert.
CO, Emissionen

Die Reduktion der CO, Emissionen in den Simulationen Sim4 bis Sim6 entspricht ungefahr

der Reduktion des Importes an HD-Dampf (ca. 34%).
Analyse der Simulation Sim7

In Simulation Sim7 wird zwischen den Verdichterstufen unter Einsatz von Propenkalte der
dritten Druckstufe (siehe Tab. 3-2) auf -2°C zwischengekihlt.

HD-Dampf Import

Der Import von Dampf der Hochdruckstufe wird um ca. 28,9% reduziert. Ungefahr 14,4% der
Reduktion ergeben sich durch den angenommenen Wirkungsgrad und 85,6% aus der

Zwischenkuhlung.
MD-Dampf Export

In Sim7 erfolgt eine Reduktion des MD-Dampf Exports gegeniiber der Referenzsimulation

um ca. 41,8%.
ND-Dampf Export

Auf den Export des Dampfes der Niederdruckstufe wird durch die Zwischenkihlung in Sim7
kein Einfluss genommen. Die in Abb. 3-10 dargestellte Reduktion des ND-Dampf Exportes

fur Sim7 um ca. 0,03% ist auf numerische Ursachen in der Berechnung zurtickzufuhren.
CO; Emissionen

Die Reduktion der CO, Emissionen in Sim7 entspricht ca. der Reduktion des HDD Importes.
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Analyse der Simulationen Sim8 und Sim9

In den Simulationen Sim8 und Sim9 wird zwischen den Verdichterstufen unter Einsatz von

Isobutankélte auf -1°C zwischengekdhlt.
HD-Dampf Import

Der Import von Dampf der Hochdruckstufe wird gegentiber der Referenzsimulation um ca.
28,6% reduziert. Ungefédhr 13,8% der Reduktion ergeben sich durch den angenommenen

Wirkungsgrad und 86,2% durch die Zwischenkiihlung.
MD-Dampf Export

In Sim8 wird der Turbokompressor des Isobutan-Kéltekreislaufes durch den Einsatz von MD-
Dampf betrieben. Dadurch wird der Export von MD-Dampf gegeniiber der Referenz um ca.
39,9% reduziert.

In Sim9 wird der Turbokompressor mit Dampf der Niederdruckstufe angetrieben, daher wird
auf den Export von MD-Dampf kein Einfluss genommen. Die in Abb. 3-10 dargestellte
Reduktion des MDD Exportes um ca. 0,7% ergibt sich aufgrund einer numerischen

Einstellung, die sich auf den Propenkaltekreislauf auswirkt.
ND-Dampf Export
In Sim8 wird auf den Export von ND-Dampf kein Einfluss genommen.

Durch den Antrieb des Turbokompressors des Isobutan-Kaltekreislaufes mit ND-Dampf in
Sim9 wird der NDD Export um ca. 57,3% reduziert.

CO, Emissionen

Die Reduktion der CO, Emissionen in Sim8 und Sim9 entspricht ungefahr der Reduktion des
HDD Importes (ca. 29%).

3.4.4 HD-Dampf Import im Detail

In Abb. 3-10 ist die Einsparung an Dampf der Hochdruckstufe das Ergebnis aus
Zwischenkihlung und dem gewahlten polytropen Wirkungsgrad (80%, siehe Kapitel 13.2 und

Kapitel 13.5) in den Verdichterstufen. Um die Einsparung unabhdngig vom gewéhlten
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Wirkungsgrad beurteilen zu kénnen, sind in der nachfolgenden Darstellung (Abb. 3-11) die
jeweiligen Einsparungen durch Zwischenkihlung und der Annahme des polytropen

Wirkungsgrades abgebildet.
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HDD Import: Anderung zur Referenz

Siml, Sim2, Fim3  Jimd, Jim35, Simé Sim 7 SimE, Sim 9

BEinsparning durch Zwischenkihlung BEinspaningdurch Witkungsgrad

Abb. 3-11: Einsparung von Import an HD-Dampf durch die Zwischenkuhlung und den
gewahlten polytropen Wirkungsgrad

Aus Abb. 3-11 ist zu lesen, dass die Zwischenkihlung auf -34°C in den Simulationen Sim1l
bis Sim3 unabhangig vom gewahlten Wirkungsgrad eine Einsparung gegeniiber der Referenz
von ca. 35,5% erbringt. Der gewéhlte polytrope Wirkungsgrad in den Verdichterstufen von

80% flhrt zu einer Einsparung von ca. 5,9%.

In den Simulationen Sim4 bis Sim6 werden durch die Zwischenkiihlung auf -15°C ca. 29% an

HD-Dampf eingespart und durch den gewahlten polytropen Wirkungsgrad ca. 4,8%.

Durch die Zwischenkihlung auf -2°C in Simulation Sim7 werden ca. 24,8% HD-Dampf
eingespart und durch den Wirkungsgrad ca. 4,2%.

Die Simulationen Sim8 und Sim9, in denen mit Isobutan auf -1°C zwischengekihlt wird,
liefern durch die Zwischenkihlung ca. 24,6% und durch den Wirkungsgrad ca. 4% an

Einsparung gegentiber der Referenz.
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Verhéltnis Nutzen (Einsparung HD-Dampf) zu Aufwand (Einsatz MD-Dampf)
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Abb. 3-12: Verhéltnis von der Einsparung an HDD Import zum Einsatz an MDD Export

In Abb. 3-12 ist fir die Simulationen Sim1 bis Sim8 dargestellt, wie viel Kilogramm an
Dampf der Hochdruckstufe durch den Einsatz von einem Kilogramm Dampf der
Mitteldruckstufe eingespart werden kann. Sim9 ist in der Abbildung nicht enthalten, da dort

kein MD-Dampf eingesetzt wird.

Zunachst ist in Abb. 3-12 zu sehen, dass das Verhaltnis in allen Simulationen gréRer als eins
ist, d.h. pro eingesetztem Kilogramm an Dampf der Mitteldruckstufe werden mehr als ein
Kilogramm an HD-Dampf eingespart. Exergetisch ist Dampf der Hochdruckstufe héher zu
bewerten als Mitteldruckdampf, eine monetdre Bewertung wirde daher zu noch hoheren

Verhéltnissen fuhren.

Weiters kann aus Abb. 3-12 der Einfluss der Vorkihlung abgelesen werden. In Sim1 wird
keine Vorkihlung eingesetzt. In Sim2 und Sim3 kann nur nach der ersten Verdichterstufe
vorgekihlt werden, dadurch ist der Nutzen aus der Vorkihlung gering. Die Einsparung von
MD-Dampf durch Einsatz von ND-Dampf in Sim3 bringt nur ein geringfligig besseres

Verhaltnis gegeniiber Sim2.

Deutliche Vorteile aus der Vorkiihlung kénnen in den Simulationen Sim5 und Sim6 gezogen
werden. In diesen Simulationen kann nach jeder Verdichterstufe vorgekuhlt werden. In Sim5
kann das Verhéltnis gegeniiber Sim4 (keine Vorkihlung) um ca. 72% angehoben werden. In

Sim6 wird der Turbokompressor der Vorkihlung tber ND-Dampf angetrieben, d.h. die
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Mitteldruckstufe wird durch die Vorkihlung gegenliber Sim5, in der der Turbokompressor
mit MD-Dampf angetrieben wird, maximal entlastet und fiihrt so zu einem Verhéltnis von
11,25.

In Sim7 sind keine Vorkihlungen installiert. Mitteldruckdampf wird zur Zwischenkihlung

eingesetzt.

In Sim8 wird mit Isobutan zwischengekihlt, der Turbokompressor des Isobutan-

Kaltekreislaufes wird durch MD-Dampf angetrieben.

Um aus den untersuchten Zwischenkiihlungen die optimale zu finden, sollten alle Aspekte der
Abbildungen Abb. 3-10, Abb. 3-11 und Abb. 3-12 herangezogen werden. Insbesondere eine
weiterflihrende monetére Untersuchung aus dem exergetischen Wert der Druckstufen wird

empfohlen.
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4 Membranverfahren

Die Aufgabenstellung umfasst u.a. die Implementierung einer Membran mit Wirkprinzip

Gaspermeation zur Trennung von Ethen und Ethan in der Verfahrenssimulation.
4.1 Diskussion der zur Simulation vorgelegten Membran

In den vorangegangenen Arbeiten [5,7] wurden Untersuchungen zu verschiedenen
Membranen durchgefiihrt. Die Auswahl einer Membran erfolgt nun auf Basis der Ergebnisse
hinsichtlich Recovery und Reinheit von Ethen sowie der Membranflache. Die ausgewahlte
Membran, in [5] mit ,,Membran 8" bezeichnet, wird dieser Arbeit zur Implementierung in die

Verfahrenssimulation vorgelegt.

Aufgrund des Inhalts von Publikation [10], aus der die gewahlte Membran entnommen ist,
wird hier davon ausgegangen, dass das in [5] ausgezeichnete Modell 3 fir diese Membran
nicht angewendet werden kann. In [7] wird ausschlieBlich Modell 3 auf die in [5]
angegebenen Membranen in der Parameterstudie angewandt. Die Auswahl einer Membran
basiert auf den Ergebnissen aus [7], diese gelten in dieser Arbeit beziglich der ausgewéhlten

Membran als nicht aussagekraftig (siehe Anhang, Kapitel 13.1).

Daraus ergibt sich eine abgednderte Aufgabenstellung beziglich der Simulation eines
alternativen Trennverfahrens mittels Membranverfahren. Anstelle der Membran mit
Wirkprinzip Gaspermeation wird ein Membrankontaktor, dessen Trennprinzip auf Absorption

und Desorption beruht, in die Verfahrenssimulation implementiert [11].
4.2 Verwendung eines alternativen Membranverfahrens

Die abgeanderte Aufgabenstellung hinsichtlich der Simulation des Membranverfahrens
beinhaltet die Implementierung des in [10] untersuchten Membranverfahrens bei Verwendung
der in [10] maximal auftretenden Recovery bezlglich Ethen. Druck und Temperatur kénnen
im Prozess entsprechend den Systembedingungen in [10] eingestellt werden und die
Zusammensetzung des Eingangsstroms ist ahnlich der in [10]. Damit wird die Verwendung

der maximalen Recovery begrundet [11].

Das Wirkprinzip des Membranverfahrens nach [10] wird durch die Verwendung eines

Bauteils zur Aufteilung eines Stromes nach bestimmten Kriterien (Splitter) simuliert.
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»  Kopf des Splitters
(Desorptionsteil des Kontaktors)

Eingang des Splitters
(Eingang des Absorptionsteils des Kontaktors)

——
Waéarmezufuhr

y  Sumpf des Splitters
(Ausgang des Absorptionsteils des Kontaktors)

Abb. 4-1: Membrankontaktor, in die Simulation als Splitter implementiert

4.2.1 Spezifizierung des Splitters

Die notwendigen Spezifikationen, die am Splitter bei gegebenem Eingangsstrom einzustellen

sind, umfassen:

Eingangsdruck und -temperatur
Druck und Temperatur am Kopf des Splitters

Druck und Temperatur im Sumpf des Splitters

O O O o

Recoveries der im Strom enthaltenen Komponenten

Recovery:

Die am Splitter einzustellenden Komponentenrecoveries sind auf den Kopf des Splitters
bezogen. Es wird angenommen, dass nur das Ethen vom Absorbens aufgenommen wird.

Diese Annahme ist einer starken Vereinfachung geschuldet.
Ethen

Die Recovery von Ethen tber Kopf wird mit 87% eingestellt. Das bedeutet, dass 87% des in
den Splitter eintretenden Ethens tber Kopf den Splitter verlassen. Die tbrigen 13% werden

uber den Sumpf abgezogen.
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Ethan

Die Recovery von Ethan Uber Kopf wird mit 0% eingestellt. Aufgrund der in [10]
angegebenen Reinheiten von Ethen im Desorberteil des Kontaktors (tiber 99,4 mol%) wird

der geringe Ethananteil im Permeat vernachlassigt.
Ubrige Komponenten

Die Ubrigen Komponenten werden mit einer Recovery tber Kopf von 0% eingestellt. Im
Eingangsstrom ist eine Vielzahl an Komponenten enthalten. Der Verfahrenssimulation ist
vorgegeben [11], die neben dem Ethen und Ethan im Eingangsstrom vorhandenen

Komponenten tber den Ausgang des Absorbers (Sumpf des Splitters) abzuziehen.

Temperatur am Kopf und Sumpf des Splitters

Die Temperaturen am Kopf und Sumpf werden auf 298 K (25°C) eingestellt.

In [10] wird der Apparat auf einer konstanten Temperatur von 298 K gehalten. Im Splitter
wird diese Systemtemperatur tber die Einstellung der Temperaturen des austretenden Stroms
uber Kopf (Desorberteil des Kontaktors) und Sumpf (Austritt am Absorber des Kontaktors)
auf 298 K und durch die Implementierung einer Wéarmezufuhr am Splitter, um die durch

Druckanderung hervorgerufene Temperaturdnderung ausgleichen zu kénnen, erreicht.

Druck am Kopf des Splitters

Der Druck am Kopf des Splitters wird auf atmospharischen Druck, also 1,013 bar eingestellt
und entspricht dem in [10] vorhandenen Druck, bei dem das Ethen im Desorptionsteil des

Kontaktors desorbiert.
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Eingangsdruck und Druck am Sumpf des Splitters

Der Druck am Sumpf des Splitters und der Eingangsdruck werden auf 13 bar eingestellt [11].

Der Eingangsdruck entspricht dem Ausgangsdruck am Sumpf.

Im Membrankontaktor [10] wird der Druck am Austritt des Absorptionsteils eingestellt. Die
hier verwendete Recovery entspricht mit 87% dem grof3ten in [10] auftretenden Wert. Dieser
Wert wird bei einem Druck von 5 bar am Ausgang des Absorberteils erreicht. Fur die
Simulation wird angenommen, dass der Systemdruck am Ausgang des Absorberteils, dem
Systemdruck am Eingang des Kontaktors entspricht, also Uber die Lange des Absorberteils

kein Druckverlust auftritt.

Es wird darauf hingewiesen, dass der gewéhlte Druck in der Simulation von dem im
Experiment eingestellten Druck von 5 bar abweicht. Damit wird die Absicht bekundet, den
Absorptionsvorgang bei hoherem Systemdruck durchzufiihren, da ein hoherer Gesamtdruck
(bzw. Partialdruck) dblicherweise das Gleichgewicht in Richtung geloster Komponente
verschiebt. Ob diese Anderung fir den Membrankontaktor real umsetzbar ist und welche
Folgen damit verbunden wadren, ist an anderer Stelle zu untersuchen. Die Einstellung eines
optimalen Systemdrucks bzw. Partialdrucks (optimal hinsichtlich des Betriebs des

Kontaktors) wére ein Ergebnis einer Untersuchung des Absorptionsprozesses.

Die Wahl von Eingangs- und Ausgangsdruck des Absorberteils (Sumpf des Splitters) hat fur
die Aussage, die durch die Simulation hinsichtlich Einsparung an Dampf der Hochdruckstufe
durch Anwendung des Membranverfahrens zu erbringen ist, zunachst keine Bedeutung, da
zusétzliche Energie fur eine Verdichtung nur dann aufzubringen waére, wenn der
Eingangsdruck Uber dem Druck des der Membran vorgeschalteten Apparates liegen wiirde
(ca. 30 bar).

Zustand des Eingangsstroms:

Der in den Kontaktor eintretende Strom ist nach Austritt aus der Rektifikationskolonne (D-
9811), in der die Abtrennung des Methans von den C2-Komponenten erfolgt, und dem
Passieren des Expansionsventils (FV8021) mit einem Dampfanteil von 40% teilverdampft.
Bevor der Strom in den Splitter eintritt, erfolgt durch Installation eines Verdampfers zunéachst
vollstandige Verdampfung und anschlielend eine Erwdrmung auf die Temperatur von 298 K

durch Installation eines Erhitzers. Verdampfung und Erwdrmung konnten auch durch die
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Installation eines einzigen Erhitzers simuliert werden. Hier erfolgt eine differenzierte
Ausfiihrung, um die bendtigten Warmeleistungen fur Verdampfung und Erhitzung separat zu

erfassen.

Dem Kontaktormodul in [10] wird bei der maximalen Recovery ein Gasstrom aus Ethen und
Ethan in der Hohe von 25 ml/min (4,167*107 m%s) zugefiihrt.

Aus der vorgeschalteten Rektifikationskolonne tritt ein Mengenstrom von 2904 kmol/h
(806,67 mol/s) aus.

Unter Verwendung der idealen Gasgleichung (R = 8,3144 J/mol K) und den in [10]
eingestellten ZustandsgroRen, der Temperatur am Eingang bei 298 K und dem Druck am
Eingang bei 5 bar, ergibt sich aus dem angegebenen Mengenstrom ein VVolumenstrom von
3,997 m®/s pro Modul. Dieser Volumenstrom ist durch das Membranverfahren aufzunehmen

und zu verarbeiten.

Wird also pro Modul (AuBendurchmesser 12,7 mm, Lange 80 cm [10]) ein Volumenstrom
von 3,997 m®/s verarbeitet, dann miissten zur Verarbeitung in der Anlage 9.592.033 Module
verwendet werden. Bei dem gewdhlten Eingangsdruck von 13 bar waéren es durch den
geringeren VVolumenstrom (ideale Gasgleichung) 3.688.505 Module (das entspricht ca. 374 m*

wenn ausschlieBlich Labormodule zum Einsatz kommen).
4.2.2 Implementierung in die Simulation

Bevor der Splitter in die Simulation implementiert wird, ergeben sich hinsichtlich der

Verfahrensfiihrung folgende Uberlegungen:

In der aktuellen Verfahrenskonfiguration werden Ethen und Ethan  ber
Tieftemperaturrektifikation (D-9811) getrennt. Dabei treten ca. 60 t/h Ethen in die Kolonne

ein und ca. 300 kg/h Ethen verlassen die Kolonne im Ethanstrom.

Wird die Rektifikationskolonne durch den Membrankontaktor ersetzt, bedeutet das zundchst,
dass aufgrund der Recovery von 87% bezuglich Ethen, 7,8 Tonnen im Ethanstrom den
Tieftemperaturteil verlassen. Unter der Annahme, dass sich Ethen im Spaltofen inert verhalt,
wird diese Menge im Anlagenkreis gefuhrt und tritt wieder in den Tieftemperaturteil ein. Die
in den Membrankontaktor eintretende Ethenmenge erhoht sich somit von ca. 60 t/h auf 68 t/h.

Durch die Recovery (87%) sind es jetzt ca. 8,8 t/h an Ethen, die den Tieftemperaturteil Gber
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den Ethanstrom verlassen und im Anlagenkreis gefuhrt werden, der stationdre Zustand ist

damit erreicht.

Es kann nicht ausgeschlossen werden, dass sich eine im Anlagenkreis gefiihrte zusatzliche
Menge von ca. 8,8 t/h auf den Betrieb von Apparaten in anderen Anlagenteilen auswirkt.
Insbesondere die Spaltgasverdichtung konnte dabei durch hohere Verdichtungsleistung

betroffen sein.
Es werden daher zwei Maoglichkeiten der Verfahrensfiihrung entwickelt und simuliert:

0 Variante 1: Das tiber Sumpf den Splitter verlassende Ethen wird im Kreislauf der Anlage
geflhrt.
0 Variante 2: Dem Membranverfahren wird eine Rektifikationskolonne zur Gewinnung des

Ethens aus dem Abstrom des Absorberteils des Kontaktors nachgeschaltet.
4.3 Variante 1. Membrankontaktor (Simulation 10)

Variante 1 besteht im Grunde aus der Beibehaltung der vorhandenen Verfahrenskonfiguration
was die Ubergabe von Ethen an den Kaltebereitstellungsprozess des Tieftemperaturteils und
die Rickfihrung des Ethanstroms aus dem Tieftemperaturteil in die Spaltéfen betrifft. Die
destillative Trennung von Ethan und Ethen wird durch den Membrankontaktor ersetzt. Bei der
Rickfuhrung des Ethans in die Spaltdfen wird das Ethen, das den Membrankontaktor am
Ausgang des Absorbers (Sumpf des Splitters) verlasst, mitgefiihrt. In den Ofen wird
angenommen, dass sich das Ethen im Gegensatz zu Ethan inert verhalt, es reagiert also nicht,
wird durch die Anlage gefiihrt und tritt wieder in den Tieftemperaturteil der Anlage ein. Dabei
erhdht sich der in den Kontaktor eintretende Ethenstrom um diesen Betrag. Durch die
Recovery, die bei 87% liegt, erhoht sich dadurch aber auch die absolute Menge an im
Kontaktor abgetrennten Ethen. Die Spaltofen sind in der Simulation nicht implementiert, das
rickgefiihrte Ethen wird daher den Spaltgasen aus den Spaltgasdfen bei Eintritt in die

Primérwasche zugeschaltet.
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Weg des Ethens am Ausgang des Absorberteils des Kontaktors:

Produkt Ethen (g)

I Spaltgas- : l
Primér- I verdichtung Tief-

wasche 4JI Trennung von :4’ temperaturteil
C3(+) u. C2(-)

Spaltgase | |
—_— e — — — = 4

Ethen im Ausgang des Absorberteils des Kontaktors

Abb. 4-2: Rickfiihrung des Restethens

Die Implementierung des Kontaktors nach Variante 1 in die Simulation erfolgt wie in Abb.

4-3 dargestellt. Die zusétzlich installierten Bauteile sind dabei hervorgehoben gekennzeichnet.



4 Membranverfahren

40

— V-6
o ] V-8
D¢
Restgas < I]
Nieder CH, ¢ & & & ) &
Hy 4

W-7 M W-4 97
W-6 W-5 W-3

-Sp B-1 B-2

W-S
Spaltgase S ]

B-3

V-1

Abb. 4-3: Implementierung Membrankontaktor (vereinfachte Darstellung)

Splitter Ethen
rein
(Kontaktor) (rein)
B-4
Ethan
W-2 Ethen
Rest
L4
R-1
Erhitzer
Verdampfer

V2



4 Membranverfahren 41

Nach Eintritt der Spaltgase in den Tieftemperaturteil der Anlage erfolgt die Prozessfiihrung
bis zur Rektifikationskolonne R-1 (D-9811) wie in der vorhandenen Verfahrenskonfiguration.
Das Gasgemisch, das uber den Sumpf aus der Rektifikationskolonne R-1 austritt, wird dem
Splitter (Kontaktor) zugefihrt. Bevor das aus R-1 austretende Gasgemisch in den Kontaktor
eintritt, wird dieses auf 13 bar entspannt, im Verdampfer vollstandig verdampft und im
Erhitzer auf die Systemtemperatur (298 K) des Kontaktors isobar erwarmt. Verdampfung und

Erhitzung werden hier separat abgebildet.

Das reine Ethen verlasst den Splitter ber Kopf bei Desorptionsdruck (1 atm) und
Systemtemperatur. Das Ethen wird der ersten Stufe des Ethenverdichters zugefuhrt (G-1). In
den Verdichterstufen des Ethenverdichters (G-1, G-2, G-3, G-4) ist ein polytroper
Wirkungsgrad von 80% eingestellt (siehe 13.2). Der Massenstrom des den Splitter tber Kopf
verlassenden Ethens betragt 87% des eintretenden Ethens. Die restlichen 13% des in den
Splitter eintretenden Ethens verlassen diesen mit den anderen Komponenten ber den Sumpf
bei Eingangsdruck (13 bar) und Systemtemperatur. Der den Splitter Gber Sumpf verlassende
Strom wird in einen weiteren Splitter geflihrt, der kein reales Bauteil darstellt, sondern eine
reine SimulationsmaBnahme ist, um die Rickfuhrung Gber den Spaltofen darstellen zu kénnen
(Abb. 4-4). Dort wird das Ethen vom Gasstrom separiert und auf den Druck (2 bar) und die
Temperatur (488,75 K) der Spaltgase aus den Ofen eingestellt. Nach Separation und Druck-

und Temperatureinstellung wird das Ethen in die Simulation der Primarwasche ruckgefiihrt.

Das Gasgemisch aus Ethan und dem Rest wird, wie in der Referenzsimulation dargestellt,
allerdings unter denselben Druck- und Temperatureinstellungen wie beim separierten Ethen,

aus dem Tieftemperaturteil exportiert.
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Zur Ruckflhrung des Ethens wird, wie in Abb. 4-2 dargestellt, als Simulationsmalinahme
nach dem Kontaktor ein Splitter verwendet.

—

Ethen,

mit den Einstellungen fir Druck und
Temperatur der Spaltgase aus den
Ofen

Gasgemisch
vom Sumpf des Kontaktors

——
Waéarmezufuhr

L) Ethan und Rest des Gasstroms,
Einstellungen fiir Druck und Temperatur wie
Ethen Uber Kopf

Abb. 4-4: Splitter zur Separierung des Ethens vom austretenden Gasstrom am Sumpf des
Kontaktors

Uber die Lange des Kontaktors bleibt der Gesamtdruck konstant. Der Kontaktor ist beheizt
(25°C) und der Eingangsstrom wird dampfformig zugefihrt.

Diese Art der Implementierung kann prinzipiell zur Simulation von Membranverfahren unter
Verwendung des Splitter-Bauteils verwendet werden. Die Art der Membran bzw. die Art des
Membranverfahrens spielt dabei keine Rolle, da der Splitter in der Simulation Gber die 0.a.

Parameter grundsétzlich definiert ist.

4.4 Variante 2: Membrankontaktor mit nachgeschalteter Rektifikation
(Simulation 14)

In Variante 2 wird dem Kontaktor eine Rektifikationskolonne nachgeschaltet. Die Aufgabe
der Rektifikationskolonne ist es, das Ethen vom aus dem Absorptionsteil des Kontaktors

austretenden Gasstrom mit hoher Reinheit zu separieren.

Im stationdren Fall werden bei der Verfahrensfuhrung mit Variante 1 8,9 t/h Ethen im
Kreislauf gefuhrt. Das entspricht ca. 15% der stundlich als Produkt abgefiihrten Masse. Die
dem Kontaktor nachgeschaltete Rektifikationskolonne sollte die im Kreislauf gefuhrte Menge

an Ethen reduzieren und die Anlageneffizienz somit erhéhen.

Die Rektifikationskolonne ist thermodynamisch so auszugestalten, dass mit dem Einsatz

gunstigster Mittel ein Maximum an Ethen aus dem Gasstrom gewonnen wird. Unter dem
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Einsatz gunstigster Mittel wird hier beim Betrieb der Rektifikationskolonne die im
Kondensator zur Bildung des Riicklaufverhaltnisses bendtigte Temperatur verstanden. Zur
thermodynamischen  Auslegung der Rektifikationskolonne werden daher &hnliche
Uberlegungen hinsichtlich des Kalteeinsatzes wie in Kapitel 3 angestellt. Eine
Propenkalteanlage (C3 Kalteanlage) wird bereits betrieben und die in Tab. 3-2 angegebenen
Temperaturen bereitgestellt. Dampf der Mitteldruckschiene (13 bar) ist im Uberschuss
vorhanden. Die Rektifikationskolonne wird daher so gestaltet, dass die Temperatur im

Kondensator durch Einsatz von C3 Kalte der ersten Druckstufe betrieben werden kann.

Ethen

Ubergabe in
4. Verdichterstufe
C3 Kalte
ND Stufe
Ethen
Ubergabe in
1. Verdichterstufe
Eingang VI [T
Splitter »
Heizung splitter MD Stufe

T-9921 G-9921-VD W-104
MD

Dampf Ethan
Ethen
Rest

Abb. 4-5: Membrankontaktor mit nachgeschalteter Rektifikationskolonne

GemaR Abb. 4-5, wird der den Splitter am Sumpf verlassende Gasstrom (25°C, 13 bar) in den
Verdichter (G-9921-VD) eingeleitet. Dort erfolgt eine Verdichtung auf 20 bar. Die
Verdichtung wird deshalb durchgefuhrt, damit im Kondensator der Rektifikationskolonne
(Kond. R-100) mit C3 der Niederdruckstufe des C3 Kaéltekreislaufes kondensiert werden
kann. Der Leistungseinsatz des Verdichters ist dabei abhangig vom Druck am Sumpf- bzw.
vom Eingangsdruck des Kontaktors. Je kleiner die Druckdifferenz, desto weniger Leistung ist
vom Verdichter bereitzustellen. Der Verdichter ist als Turbokompressor ausgeftihrt und wird
durch den Dampf der Mitteldruckschiene betrieben. Im Warmeubertrager (W-104) erfolgt
durch Einsatz von C3 Kalte der Mitteldruckstufe eine Vorkihlung auf 0°C. Der

Warmeubertrager arbeitet isobar.
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Das separierte (reine) Ethen aus dem Splitter wird der ersten Verdichterstufe des
Ethenverdichters (G-1) ubergeben und das riickgewonnene Ethen aus der nachgeschalteten
Rektifikationskolonne (ca. 7,7 t/h, Reinheit 98 mol%, verunreinigt hauptsachlich durch Ethan
mit 0,15 t/h) wird der vierten Verdichterstufe des Ethenverdichters (G-4) zugefuhrt.

Temperaturprofil der Rektifikationskolonne (R-100):
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Abb. 4-6: Temperaturprofil der Rektifikationskolonne

Die Rektifikationskolonne zur Ethenseparierung wird mit insgesamt 72 Stufen ausgefuhrt.
Um die numerische Abfolge der Stufen aus KBC Petro-Sim® beizubehalten, wird der
Kondensator in Abb. 4-6 mit 0 und der Verdampfer mit der Nummer 71 belegt. Die Stufen
werden vom Kopf der Kolonne abwaérts gezahlt. Die Kondensatortemperatur betrégt ca. -
31°C. Der Einsatzstrom wird der Stufe 32 vollstandig verdampft zugefiihrt. Der Druckverlust
wird im Verdampfer mit 1 bar und im Kondensator mit 1,3 bar angegeben. Das

Ricklaufverhaltnis im Kondensator betragt ca. 7,4 und im Verdampfer 2,9.
4.5 Weitere Untersuchungen der Membranverfahren

In weiteren Untersuchungen werden beide Varianten mit folgenden Zwischenkihlungen aus
Kapitel 3 kombiniert: Variante 1 wird in den Simulationen 11 bis 13 und Variante 2 in den

Simulationen 14 bis 17 jeweils mit den Zwischenkihlungen 1, 4 und 8 kombiniert.
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4.6 Auswertung und Beurteilung der Membrankontaktorvarianten

In diesem Abschnitt werden die Membrankontaktorvarianten anhand ihrer Ergebnisse
hinsichtlich des Einsparungspotentials beziiglich des Energieeinsatzes im Tieftemperaturteil
der Anlage beurteilt. Die Ergebnisse setzen sich immer aus dem Trennverfahren und der
Annahme eines polytropen Wirkungsgrades von 80% in den Verdichterstufen des
Ethenverdichters (siehe Kapitel 13.2 und Kapitel 13.5) zusammen und werden jeweils mit den

Werten aus der Referenzsimulation [4], wenn nicht anders angegeben, verglichen.
4.6.1 Beurteilung anhand der Produktstrome

Aus Abb. 4-7 geht hervor, dass die insgesamt riickgewonnenen Mengen an Ethen in den
untersuchten Verfahrenskonfigurationen &hnliche Werte aufweisen. In Variante 1 und
Variante 2 féallt durch den geschlossenen Ethenkéltekreislauf kein flussiges Ethen an. Dadurch
wird der Export von gasformigem Ethen gegenuber der Referenz, in der ein offener
Ethenkaltekreislauf betrieben und zusétzlich zum gasformigen fllssiges Ethen abgefuhrt wird,
in Variante 1 um ca. 8,4% auf 59,6 Tonnen pro Stunde und in Variante 2 um ca. 9% auf 59,9
Tonnen pro Stunde erhoht. Auf die stundlich aus der Anlage abgefiihrten Massen an

Wasserstoff, Methan und Ethan haben beide Varianten keinen Einfluss.
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Abb. 4-7: Vergleich der Produktstréme bei Einsatz der Membrankontaktorvarianten
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4.6.2 Beurteilung anhand von Recovery und Reinheit
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Abb. 4-8: Vergleich der Recoveries und Reinheit der Komponenten
Variante 1 (Membrankontaktor)

Durch Variante 1 wird die Recovery des Ethens gegeniiber der Referenz um ca. 12%
verringert. Gleichzeitig erhéht sich die Reinheit um 0,15 mol% auf 99,99 mol%, da die
Recovery von Ethan gegenulber der Referenz um 0,57% zunimmt, und daher weniger dem
Ethen nach der Trennung beigemischt ist. Umgekehrt ist der Ethanstrom durch das Ethen
héher verunreinigt als in der Referenz, so dass sich nach dem Membrankontaktor eine
Verringerung der Reinheit des Ethans um ca. 39 mol% ergibt. Auf die Reinheit des
Wasserstoffs und die Recovery des Methans hat Variante 1 keinen Einfluss (Reinheit des
Methans im Niederdruckstrom und im Restgas entspricht ungeféhr den Werten der Referenz).
Die Recovery des Wasserstoffs zeigt in Abb. 4-8 gegenuiber Variante 2 und der Referenz
einen geringfugig kleineren Wert an. Diese Abweichung betrégt ca. 11 kg/h (0,5%) und ergibt
sich daraus, dass diese Menge an Wasserstoff mit der partiellen Kondensation der C-Fraktion
aus der Dampfphase ausgeschieden wird. Diese Menge gelangt in den Entmethaner (Abb. 4-3,
Kolonne R-1) und wird Uber den Kopf der Kolonne gemeinsam mit Methan von der C2-

Fraktion abgetrennt.

Zunachst erscheint es unlogisch, dass die rickgewonnene Ethenmenge in Variante 1 einen
ahnlichen Wert wie die Referenz aufweist (siehe 4.6.1), da die Recovery von Ethen um ca.
12% geringer ist. Die Begrindung daflr liegt in der Masse an stundlich in den

Tieftemperaturteil eintretendem Ethen. 87% dieses Ethens werden durch den
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Membrankontaktor riickgewonnen, die restlichen 13% werden mit dem Ethan in die Spaltéfen
rickgefiihrt. Dort wird das Ethan umgewandelt, das Ethen wird als inert angenommen, daher
chemisch nicht veradndert und dadurch im Kreislauf gefuhrt. Dies fuhrt zu einem entsprechend
groleren Ethenstrom, der in den Tieftemperaturteil eintritt, was trotz geringerer Recovery

gegentiber der Referenz absolut eine ahnliche riickgewonnene Ethenmenge ergibt.
Variante 2 (Membrankontaktor mit nachgeschalteter Rektifikation)

Dem Membrankontaktor ist eine Rektifikationskolonne zur Trennung des Gemisches aus
Ethan und dem Rest an Ethen, der durch den Kontaktor nicht riickgewonnen werden konnte,
nachgeschaltet. Durch diese Kombination ergibt sich eine Recovery bezlglich Ethen von ca.
99,4%, das entspricht in etwa der Recovery der Referenz. Einhergehend mit der Separierung
des Ethens aus dem Ethanstrom ist eine Minderung der Reinheit des Ethens gegeniiber der
Referenz um ca. 0,10 mol% und betrégt ca. 99,7 mol%. Dies ist dadurch begriindet, dass ein
Anteil des Ethans das die Rektifikationskolonne tber Kopf verlassende Ethen verunreinigt.
Das wiederum fuhrt zu einer Verminderung der Recovery des Ethans gegenlber der Referenz
um 0,47%, auf ca. 98,95%. Die Reinheit des Ethanstroms wird durch die hohere Recovery des
Ethens gegeniber der Referenz um ca. 1,1 mol%, auf ca. 98,17 mol% vergroRert. Auf die
Recovery und die Reinheit von H, und CHy, weist Variante 2 gegenuber der Referenz keine

Unterschiede auf.

4.6.3 Die Varianten im Vergleich

Variante 1 Variante 2
Exportmenge Ethen [ka/h] 59585,62 59949,28
Produktreinheit Ethen  [mol%] 99,99 99,74
HDD Import [ka/h] 5114275 50017,28
MDD Export [kag/h] 29828,25 14389,06

Tab. 4-1: Vergleich Kontaktor (Variante 1) mit Kontaktor und nachgeschalteter
Rektifikationskolonne (Variante 2)

Mit Variante 2 (Kontaktor mit nachgeschalteter Rektifikation) werden stiindlich ca. 364 kg
mehr Ethen exportiert. Das entspricht einem Plus von ca. 0,6% bezogen auf Variante 1. Die
geforderten Reinheiten werden in beiden Varianten erreicht. Variante 2 bezieht in der Stunde

ca. 1,1 Tonnen weniger an Dampf der Hochdruckstufe in Bezug auf Variante 1, dies bedeutet
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eine Einsparung von ca. 2,2%. Durch den Einsatz von C3 Kalte der Niederdruckstufe des C3
Kéltekreislaufes im Kondensator der Rektifikationskolonne und den Betrieb des
Turbokompressors zur Verdichtung auf den Kondensatordruck wird der Export des Dampfes
der Mitteldruckstufe belastet. Daher ergibt sich fir den MD-Dampf Export in Variante 2

gegentiber Variante 1 eine Verringerung von ca. 52%.

In Variante 1 hat der Eingangsdruck (entspricht dem Druck am Sumpf des Kontaktors) in der
Simulation, sofern er nicht groRer gewahlt wird als die ca. 30 bar des vorgeschalteten

Apparates keinen Einfluss auf die Import- und Exportgréfien der Anlage.

In Variante 2 nimmt der Eingangsdruck Einfluss auf die Leistung des der
Rektifikationskolonne nachgeschalteten Turbokompressors, der mit MD-Dampf betrieben
wird. Je kleiner die Differenz (20 bar am Ausgang des Verdichters) desto geringer die
Belastung der MD Stufe. Ist es mdglich, den Kontaktor bei einem Eingangsdruck von ca.
20 bar zu betreiben, kann, zumindest fur die Kondensation mit C3 Kélte der ND Stufe, auf

weitere Verdichtung verzichtet werden.

Abhéngig von der vom Turbokompressor bereitzustellenden Leistung konnte dieser anstatt
vom Dampf der Mitteldruckstufe, mit Dampf der Niederdruckstufe betrieben werden und so

den Export von MD-Dampf nicht belasten.

4.6.4 Beurteilung der Kontaktorvarianten anhand des energetischen
Optimierungspotentials
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Abb. 4-9: Vergleich des energetischen Optimierungspotentials von Kontaktor (Variante 1) mit
Kontaktor und nachgeschalteter Rektifikationskolonne (Variante 2)
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Das energetische Optimierungspotential ergibt sich durch die Installation von Variante 1 bzw.
Variante 2 und einem angenommenen polytropen Wirkungsgrad von 80% in den

Verdichterstufen des Ethenverdichters.
Variante 1

Durch Variante 1 (Sim10) wird der Import von Dampf der Hochdruckstufe gegentber der
Referenz um ca. 13,6% reduziert. Dass die Reduktion des Importes von HD-Dampf nicht
hoher ist, liegt einerseits am geringen Desorptionsdruck des Membrankontaktors (die gesamte
Ethenmenge, die durch den Membrankontaktor gewonnen wird, ist im Ethenverdichter auf
22,6 bar zu verdichten). Andererseits wird im Kopfkondensator der Rektifikationskolonne (D-
9811) aufgrund der hoheren Ethenmenge im Zufluss mehr Kalteleistung durch Ethen der
Niederdruckstufe aus dem Ethenkéltekreislauf benétigt. Durch die Ersetzung der
Rektifikationskolonne (D-9851) in der Referenz durch den Membrankontaktor nach Variante
1, wird der Propenkaéltekreislauf durch den im Tieftemperaturteil installierten Kondensator E-
9904 zusétzlich belastet. Der MDD Export allerdings wird um ca. 9% erhoht. Das liegt daran,
dass eine hohere Ethenmenge in der Anlage gefuhrt wird und dadurch mehr HD-Dampf flr
die Spaltgasverdichtung einzusetzen ist. Die Einsparung an CO,-Emissionen gegenuber der
Referenz entspricht in etwa der Einsparung an HDD Import. Der NDD Export wird gegentiber

der Referenz um ca. 4,3% erhoht.
Variante 2

Durch Variante 2 (Sim14) wird der Import von Dampf der Hochdruckstufe um ca. 15,4%
gegentber der Referenz reduziert. Wie bei Variante 1 ist bei Variante 2 das durch den
Kontaktor gewonnene Ethen bei einem Desorptionsdruck, der dem atmosphérischem Druck

entspricht, fir den Export auf 22,6 bar zu verdichten.

Das Ethen, das durch die dem Kontaktor nachgeschaltete Rektifikationskolonne gewonnen
wird, kann aufgrund des in der Simulation (Sim14) vorhandenen Kondensatordrucks von

18,7 bar der vierten Verdichterstufe zugefuhrt werden.

Durch den Betrieb des Verdichters zur Verdichtung des Eingangsstroms der dem Kontaktor
nachgeschalteten Rektifikationskolonne mit Dampf der Mitteldruckstufe, durch den Einsatz
von Propenkélte der dritten Druckstufe des Propenkaltekreislaufes zur Vorkihlung, sowie

durch den Einsatz von Propenkélte der ersten Druckstufe des Propenkaltekreislaufes (siehe
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Tab. 3-2) im Kondensator der nachgeschalteten Kolonne, wird der Export von Dampf der
Mitteldruckstufe um ca. 47,4% reduziert. Die Einsparung der CO,-Emissionen entspricht

ungeféahr der Einsparung an HDD Import.

4.6.5 Differenzierte Betrachtung des energetischen
Optimierungspotentials des Kontaktors anhand HD-Dampf
Import

In  Abschnitt 4.6.3 ergibt sich das energetische Optimierungspotential durch den
angenommenen polytropen Wirkungsgrad in den Verdichterstufen des Ethenverdichters und
den Einsatz des Membrankontaktors. Fir eine objektive Bewertung des Trennverfahrens
(Varianten 1 und 2) wird der Einfluss des angenommenen Wirkungsgrades herausgerechnet

(siehe Kapitel 13.2 und Kapitel 13.5).

a5 -
60 3915
37,01
E 5523
g"—'jj -
=g 51,14
= 2 a0,02

2 s - .
o]

N I

4':' T T T T

Feferens Varante | Vanante 1 W ariante 2 Warante 2
m_pol herausger. m_polherausger.

Abb. 4-10: Betrachtung des energetischen Optimierungspotentials des Membrankontaktors
(Varianten 1 und 2) anhand HDD Import mit und ohne Einfluss der Wirkungsgradanpassung

In Abb. 4-10 ist der Einfluss des angenommenen polytropen Wirkungsgrades in den
Verdichterstufen des Ethenverdichters aus dem Ergebnis herausgerechnet (Varianten 1 und 2,
n_pol herausger.). Dadurch ist erkennbar, dass der Import von HD-Dampf in beiden
Varianten im Vergleich zur Referenz abnimmt. In Variante 1 nimmt der Import um ca.

3,6 wt% und in Variante 2 um ca. 6,63 wt% ab.

Aus Abb. 4-10 ist abzulesen, dass bei polytropen Wirkungsgraden von 80% in den
Verdichterstufen des Ethenverdichters bereits weitere Einsparungen im HD-Dampf Import

stattfinden.
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4.6.6 Weiterfuhrende Uberlegungen

In Kapitel 3 werden verschiedene Maéglichkeiten von Zwischenkiihlungen im Ethenverdichter
untersucht. Aus den Ergebnissen geht hervor, dass durch den Einsatz von Zwischenkiihlungen

der Import von Dampf der Hochdruckstufe reduziert werden kann.

Durch Kombinationen aus in Kapitel 3 ausgewéhlten Zwischenkiihlungen im Ethenverdichter
und den Varianten 1 und 2 des Membrankontaktors konnte daher der HDD Import, im
Vergleich mit den zuvor Dbeschriebenen wirkungsgradbereinigten Kontaktorvarianten,
vermindert werden. Die Varianten 1 und 2 werden daher mit den Zwischenkihlungen ZK1
(Sim1), ZK4 (Sim5) und ZK8 (Sim8) kombiniert.

Energetisches Optimierungspotential des Membrankontaktors aus den weiterfihrenden

Uberlegungen
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Abb. 4-11: energetisches Optimierungspotential des Membrankontaktors mit dem Einsatz von
Zwischenkihlungen (Umsetzung der weiterfihrenden Uberlegungen)

In Abb. 4-11 ist das energetische Optimierungspotential bei Kombination der
Kontaktorvarianten 1 (Sim10) und 2 (Sim14) mit den Zwischenkihlungen ZK1, ZK4 und
ZK8 unter Annahme eines polytropen Wirkungsgrades von 80% in den Ethenverdichterstufen
abgebildet.

Die Kombinationen von Variante 1 mit den Zwischenkihlungen werden durch die
Simulationen Sim11 bis Sim13 und jene von Variante 2 durch die Simulationen Sim15 bis

Sim17 représentiert.
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Aus Abb. 4-11 ist zu erkennen, dass die Einsparung an HDD Import bei Verwendung von
Zwischenkihlungen gegeniiber den Varianten 1 und 2 ohne Zwischenkihlung (Sim10,
Sim14) zunimmt. Mit zunehmender Einsparung an HDD Import nimmt auch die Reduktion an
MDD Export zu (siehe auch Kapitel 3.4.3 und 3.4.4).

In Simulation Sim11 wird die Zwischenkihlung ZK1 in Variante 1 eingesetzt. Gegentber
Sim10 (ohne Zwischenkihlung) kann die Einsparung an HDD Import um ca. 32,3%
vergroRert werden. Gleichzeitig wird aber der Export an MD-Dampf um ca. 88,6% bezogen

auf die Referenz reduziert.

In den Simulationen Sim12 (Variante 1 + ZK4) bzw. Sim13 (Variante 1 + ZK8) wird der
HDD Import gegenlber Sim10 um ca. 24,34% bzw. ca. 19,36% erhoht. Der dafiir bendtigte
MD-Dampf kann durch den vorhandenen Uberschuss bzw. durch Reduktion des Exportes

gedeckt werden, ein Import von MD-Dampf ist nicht notwendig.

In Simulation Sim15 wird Variante 2 mit Zwischenkihlung ZK1 kombiniert. Der HDD
Import kann gegenuber Sim14 (ohne Zwischenkiihlung) um ca. 30,64% reduziert werden.
Durch den Einsatz von ZK4 (Sim16) kann die HDD Einsparung bezogen auf Sim14 um 19%
und durch Einsatz von ZK8 (Sim17) um ca. 6,3% erhoht werden. Dem gegeniber steht in
allen Kombinationen von Variante 2 mit den Zwischenkihlungen eine Reduktion des MDD
Exportes von ber 100% gegenuber der Referenz, d.h. Dampf der Mitteldruckstufe ist zu

importieren.

Die Reduzierung der CO, Emissionen entspricht in allen in Abb. 4-11 abgebildeten

Simulationen ungefahr der Einsparung an HDD Import.

In den nachfolgenden Diagrammen (Abb. 4-12 und Abb. 4-13) sind Vergleiche der absoluten
Werte fir den Import an HD-Dampf fir die Kombinationen der Kontaktorvarianten mit den

Zwischenkihlungen enthalten.
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Verhéltnis Nutzen (Einsparung HD-Dampf) zu Aufwand (Einsatz MD-Dampf)
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Abb. 4-14: Verhéltnis von Einsparung an HDD Import zu Einsatz MDD Export flr
Kontaktorvarianten mit Zwischenkiihlungen

Aus Abb. 4-14 geht hervor, dass in den Simulationen Sim11l bis Sim13 (Variante 1 mit
Zwischenkihlungen) ein Verhaltnis von Einsparung an HD-Dampf Import zu eingesetztem
MD-Dampf Export Gber dem Wert Eins vorliegt. Pro eingesetztem Kilogramm MD-Dampf
wird also mehr als ein Kilogramm HD-Dampf eingespart. In Sim10 (Variante 1 ohne
Zwischenkihlung, in Abb. 4-14 nicht abgebildet) wird kein MD-Dampf eingesetzt, daher
findet keine Reduktion des MD-Dampf Importes statt. In den Simulationen Sim14 bis Sim17
(Variante 2 mit und ohne Zwischenkiihlungen) hingegen liegt das Verhaltnis unter einem
Wert von eins. Pro eingesetztem Kilogramm MD-Dampf wird weniger als ein Kilogramm

HD-Dampf eingespart.

Aus Abb. 4-14 wird insbesondere eine weiterfihrende monetére Untersuchung lber den
exergetischen Wert der Druckstufen empfohlen, da sich dadurch auch ein Verhéltnis unter

Eins 6konomisch positiv auswirken konnte.
4.6.7 Schlussfolgerungen
Bewertung der Technologie

Ethen wird durch Desorption aus dem Permeat des Membrankontaktors bei 1 atm gewonnen.
Das Ethen soll fur die weitere Verwendung auf ca. 22,6 bar verdichtet werden, d.h. dem Ethen

ist die Druckdifferenz entsprechend aufzuprdgen (der im Verhdltnis zum vorgegebenen
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Enddruck geringe Desorptionsdruck wirkt dabei wie ein optimierungslimitierender Wert).
Dafur wird ein Turbokompressor verwendet. Wenn dieser, wie im hier betrachteten Fall,
durch Dampf aus der Hochdruckstufe angetrieben wird, dann wirkt sich dies auf den Import

von Dampf der Hochdruckstufe (HDD Import) aus.

Je hoher also der Druck des Ethens bei Eintritt in den Ethenverdichterstrang, desto niedriger
die Leistung, die der Turbokompressor aufzubringen hat und desto geringer der HDD Import.

Die Desorption sollte daher bei groRtmdglichem Druck stattfinden.

Eine andere Mdglichkeit wére der Einsatz einer Membran, die das Ethen retentatseitig rein
abzieht. Der Druck des Ethens am Ausgang ist dabei nur abhéngig vom Druckverlust Uber die

Lange des Membrankontaktors.
Bewertung des Optimierungspotentials

Wird der Einfluss des angenommenen polytropen Wirkungsgrades der Verdichterstufen des
Ethenverdichters aus den Ergebnissen von Variante 1 und 2 herausgerechnet und damit nur
die Varianten des Membrankontaktors alleine beurteilt, ergibt sich in beiden Varianten ein
positives Optimierungspotential hinsichtlich des Importes von Dampf der Hochdruckstufe,

d.h. es wird weniger Dampf der Hochdruckstufe importiert als in der Referenz.

In den Varianten 1 (Membrankontaktor) und 2 (Membrankontaktor mit nachgeschalteter
Rektifikation) erklart sich das positive Optimierungspotential gegentiber der Referenz
insbesondere durch die geringere Belastung der Verdichterstufen drei und vier des
Ethenverdichters. In beiden Varianten werden in den Verdichterstufen eins und zwei htéhere
Leistungen gegenuber der Referenz aufgrund des hoheren Bedarfs an Ethenkalte der
Niederdruckstufe bendtigt. Gleichzeitig werden aber die Verdichterstufen drei und vier, die
insgesamt hohere Massenstrome verarbeiten als die Stufen eins und zwei und dadurch die
Gesamtleistung des Verdichters starker beeinflussen, entlastet. Diese Entlastungen fur die
Verdichtungsleistung in den Verdichterstufen drei und vier betragen in beiden Varianten

gegeniiber der Referenz in etwa 67% in der dritten und 30% in der vierten Stufe.

Die Kombination der Varianten 1 und 2 mit den ausgewahlten Zwischenkiihlungen fiihrt dann
zu weiteren Einsparungen an HDD Import im Vergleich zur Referenz. Der verminderte
Export an MD-Dampf bzw. die Notwendigkeit des Importes von MD-Dampf bei der

Kombination von Variante 2 und den Zwischenkihlungen steht dem gegendber.
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Bewertung des Ethenexports

Die insgesamt riickgewonnene Menge an Ethen ist in den untersuchten Konfigurationen des
Tieftemperaturteils &hnlich. Verglichen mit der Referenz (offener Ethenkéltekreislauf, neben
gasformigem wird auch flussiges Ethen abgefuhrt) wird bei geschlossenem Kaéltekreislauf
(Ethen wird nur gasformig abgefuhrt) in Variante 1 ca. 8,4% und in Variante 2 ca. 9% mehr

an gasformigem Ethen zur Weiterverwendung exportiert.
Bewertung der Anlagenrentabilitat

Es wird hier angenommen, dass die Exportmenge von Ethen, der Import von HD-Dampf und
der Export von MD-Dampf fur die Erhebung der monetdren Anlagenrentabilitat von
besonderer Bedeutung sind. Auch die Reinheit konnte ein Kriterium der Rentabilitét

darstellen.

Aus den Ergebnissen und der Auswertung von Kapitel 4.6 ergibt sich die Aussage, dass eine
Beurteilung der Rentabilitat ausschlieBlich anhand des energetischen Optimierungspotentials
nicht vollstandig sein kann. MaRnahmen im Tieftemperaturteil, die Auswirkungen auf die

monetare Rentabilitat haben, sind in die Beurteilung mit einzubeziehen.

Wird der Einfluss der Annahme des polytropen Wirkungsgrades der Verdichterstufen des
Ethenverdichters aus der Beurteilung gerechnet, verringert sich zwar die Einsparung an HDD

Import, dieser ist aber immer noch geringer als jener der Referenz.

Werden die Varianten 1 und 2 mit Zwischenkiihlungen kombiniert, ergeben sich weitere
Einsparungen im HDD Import und den CO, Emissionen im Vergleich zur Referenz. Dem

steht allerdings die Reduktion des Exportes von MD-Dampf gegendiber.

Um aus den Untersuchungen die optimale Variantenkombination zu finden, sollte daher eine

monetare Beurteilung der hier dargestellten Anderungen gegeniiber der Referenz erfolgen.
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5 Gegenulberstellung des Optimierungspotentials bisher untersuchter
Modifikationen

Die Gegenuberstellung der bisher untersuchten alternativen Gestaltungen des
Tieftemperaturteils erfolgt auf mehreren Ebenen. Dadurch wird eine differenzierte und

objektivere Bewertung und Beurteilung der Ergebnisse aus den Simulationen ermdglicht.

Auf Ebene eins erfolgt zundchst in Abb. 5-1 die Gegenuberstellung des energetischen
Optimierungspotentials hinsichtlich HDD Import, MDD- und NDD Export sowie der CO,-
Emissionen. Der Uberblick wird dabei (iber die relativen Anderungen dieser GroRen
beziiglich der Referenz [4] gegeben. Ist der monetdre Wert der Import- Export- und
EmissionsgroRen auf die Masse bezogen, dann entspricht die relative Anderung in Abb. 5-1

folglich der monetaren Anderung.
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Abb. 5-1: Ebene 1: Gegenuberstellung des Optimierungspotentials der untersuchten
Modifikationen des Tieftemperaturteils

In den Simulationen Siml bis Sim9 wird die Modifikation der aktuellen
Verfahrenskonfiguration durch Einsatz von Zwischenkihlungen (siehe Kapitel 3), in Sim10
bis Sim13 der Einsatz eines Membrankontaktors (siehe Kapitel 4.3 und 4.5) und in Sim14 bis
Sim17 der Einsatz des Membrankontaktors mit nachgeschalteter Rektifikation (siehe Kapitel

4.4 und 4.5) hinsichtlich des energetischen Optimierungspotentials untersucht.

In allen Simulationen wird Einsparung im Import von HD-Dampf und den CO, Emissionen,

in etwa gleicher GrolRenordnung, erreicht. In allen Simulationen aufler in Sim9 und Sim10



5 Gegenuberstellung des Optimierungspotentials bisher untersuchter Modifikationen 58

wird dafiir MD-Dampf eingesetzt. Dadurch wird der Export von MD-Dampf reduziert. In den
Simulationen Sim3, Sim6 und Sim9 wird der Turbokompressor des Isobutankéltekreislaufes
nicht durch MD- sondern durch ND-Dampf betrieben, daher wird der ND-Dampf in diesen
Simulationen reduziert. Die Zunahme des Exportes von MD-Dampf in Simulation Sim10
bzw. die Zunahme des Exportes von ND-Dampf in den Simulationen Sim10 bis Sim13 ergibt
sich durch die hohere Ethenmenge, die in diesen Simulationen durch die Anlage geflhrt wird.
Dadurch wird namlich der Bedarf an HD-Dampf in der Spaltgasverdichtung hoher und somit
auch die produzierte Menge an MD- und ND-Dampf. In Abb. 5-1 ist zu sehen, dass in den

meisten Simulationen zur Einsparung von HD-Dampf MD-Dampf eingesetzt wird.

Auf Ebene zwei erfolgt daher eine Gegenuberstellung des Massenverhaltnisses von
Einsparung an HD-Dampf gegeniiber dem dafir eingesetztem MD-Dampf. Aus diesem
Verhaltnis geht hervor, wieviel Kilogramm HD-Dampf pro eingesetztem Kilogramm MD-

Dampf eingespart werden kénnen.
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Abb. 5-2: Ebene 2: Gegeniiberstellung des Optimierungspotentials der untersuchten
Modifikationen des Tieftemperaturteils

In den Simulationen Sim1 bis Sim13 wird ein Massenverhaltnis grél3er Eins erreicht, d.h. es
werden pro eingesetztem Kilogramm MD-Dampf mehr als ein Kilogramm HD-Dampf
eingespart. In den Simulationen Sim14 bis Sim17, also in jenen, wo dem Membrankontaktor
eine Rektifikationskolonne nachgeschaltet ist, ergeben sich Verhéltnisse unter Eins, d.h. es
wird pro eingesetztem Kilogramm MD-Dampf weniger als ein Kilogramm HD-Dampf
eingespart. Festzuhalten ist aber, dass es sich bei diesem Verhaltnis ausschlielich um ein

Massenverhéltnis handelt. Unter Beriicksichtigung der exergetischen Aspekte von HD- und
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MD-Dampf kann sich auch ein Verhaltnis unter Eins insgesamt positiv auf den 6konomischen

Wert auswirken.

Die Simulation Sim6 Uberragt in Abb. 5-2 in ihrem Verhéltnis das der anderen Simulationen
deutlich. Dies ist darauf zurlckzufihren, dass der Turbokompressor des
Isobutankéltekreislaufes tber ND-Dampf und nicht Gber MD-Dampf angetrieben wird. Zwar
wird ND-Dampf zum Antrieb des Turbokompressors auch in Simulation Sim3 verwendet,
allerdings ist die Kélteleistung der Vorkuhlung in Sim3 im Vergleich mit Sim6 gering. In den
Simulationen Sim9 und Sim10 wird kein MD-Dampf eingesetzt, daher sind sie in Abb. 5-2
nicht berlcksichtigt.

Auf der dritten Ebene wird die Einsparung des HD-Dampfes, als die im Fokus stehende
GroRe, differenziert betrachtet. Die Werte fur den Import von HD-Dampf in den Simulationen
Siml bis Sim14 ergeben sich aus den Modifikationen des Tieftemperaturteils. Insbesondere
die Modifikation der Trennverfahren, des Ethenverdichters (Annahme eines polytropen
Wirkungsgrades von 80% in den Verdichterstufen) und der Einsatz von Zwischenkihlungen
bestimmen den verénderten HD-Dampf Bedarf des Tieftemperaturteils gegenlber der
Referenz [4]. In den vorangegangenen Abbildungen dieses Kapitels ergibt sich der HD-
Dampf Import in den Simulationen immer als Gesamtergebnis dieser Modifikationen. Die
Modifikationen tragen aber in unterschiedlicher Hohe an der Einsparung bei. Vor allem die
Annahme der Wirkungsgrade in den Verdichterstufen ist mit Unsicherheiten behaftet (siehe
dazu Kapitel 13.2 und besonders 13.5). Um eine moglichst objektive Bewertung der HD-
Dampf Einsparung zu ermoglichen, werden die Einsparungen, die durch die jeweiligen
Modifikationen gegeniiber der Referenz erreicht werden, in Abb. 5-3 fiir die Simulationen
Sim1 bis Sim14 dargestelt.

In den Simulationen Sim1 bis Sim9 ergibt sich eine Anderung im HDD Import durch die
Annahme von polytropen Wirkungsgraden (80%) in den Verdichterstufen des
Ethenverdichters und durch Zwischenkiihlungen. Wobei in den Simulationen Sim1 bis Sim3,
Sim4 bis Sim6 und Sim8 bis Sim9 jeweils auf gleiche Temperatur zwischengekdihlt wird.
Daher sind die Anderungen in diesen Simulationen infolge der Zwischenkiihlungen gleich. In
den Simulationen Sim10 und Sim14 ergibt sich die Anderung des HD-Dampf Bedarfs durch
das jeweilige Trennverfahren und der Annahme der Wirkungsgrade (polytrop, 80%). Die

Simulationen Sim11 bis Sim13 sowie Sim15 und Sim16 ergeben einen verénderten HD-
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Dampf Bedarf jeweils durch das verwendete Trennverfahren, die angenommenen polytropen

Wirkungsgrade (80%) und durch die Installation von Zwischenkihlungen.
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Abb. 5-3: Ebene 3: Anderung des HDD Imports gegeniiber der Referenz [4] durch die
jeweiligen Modifikation des Tieftemperaturteils in den Simulationen

Der Abb. 5-3 kann entnommen werden, dass die Zwischenkiihlungen in allen Simulationen
auller Sim17 die grofite Einsparung an HDD Import bewirken. Werden die Verdichterstufen
des Ethenverdichters mit polytropen Wirkungsgraden von ca. 80% betrieben, sind ebenfalls
Einsparungen festzustellen, die aber in allen Simulationen aufer Sim17 kleiner als die
Einsparungen durch Zwischenkihlungen sind. Der Einsatz des Membrankontaktors mit und
ohne nachgeschalteter Rektifikationskolonne ergibt den geringsten Minderbedarf an HD-

Dampf.

Auswertungen und Detailanalysen zu den Modifikationen des Tieftemperaturteils sind den
Kapiteln, in denen die jeweilige Methode behandelt wird, zu entnehmen. Detaillierte
Auswertungen zu den durchgefiihrten Simulationen sind den Einzelauswertungen (Kapitel

13.5) des Anhangs zu entnehmen.
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6 Adsorptionsverfahren

Neben dem Membranverfahren als Alternative zur aktuellen Verfahrenskonfiguration, ist die
Untersuchung eines Adsorptionsverfahrens, genauer der Druckwechseladsorption (Pressure
Swing Adsorption, PSA), hinsichtlich Einsparungspotential beim Import von Dampf der
Hochdruckstufe (HD-Dampf) vorgesehen.

Dafir wurde in [2] u.a. ein Algorithmus in MATLAB® entwickelt, mit dem der
Adsorptionsprozess eines PSA-Adsorbers simuliert wird. In [6, 8] wurde der Algorithmus um

die Kinetik erweitert und modifiziert.

Unter Anwendung des Algorithmus aus [8] auf verschiedene Gaszusammensetzungen aus den
Komponenten der Spaltgase, liegt in [8] eine Parameterstudie vor, in der die Parameter
Temperatur und Druck variiert werden. Die ZielgroBen der Parameterstudie sind die

Reinheiten und die Recoveries der Komponenten.

Auf Grundlage dieser Parameterstudie wird die Anwendung der Druckwechseladsorption, bei
Verwendung von Aktivkohle als Adsorbens und dem Raffinat zum Druckaufbau, fur folgende
Komponentenmischungen gewahlt und dieser Arbeit zur Implementierung zu Grunde

gelegt [9] (Bezeichnungen aus [8] lbernommen):

0 Feed Nr. 1: Wasserstoff (H,), Methan (CH,), Ethan (C,Hs), Ethen (C,H4,)
o0 Feed Nr. 3: Wasserstoff (H;,), Methan (CH,), Ethen (C,H4)
0 Feed Nr. 6: Wasserstoff (H,), Methan (CHy,)

Die Eingangsstrome sind in [8] mit einer bestimmten Zusammensetzung definiert. Die
tatsdchliche Zusammensetzung des Eingangsstroms in den Adsorber ergibt sich aus

vorgeschalteten Prozessen.

Aufgrund der ausgewdhlten Komponentenmischungen, fir die eine Implementierung der
Adsorption vorgesehen ist, ergeben sich die in [9] angegebenen Verfahrenskonfigurationen,

die hier untersucht werden.

Die Recoveries aus [8] geben dartiber Aufschluss, zu welchem Anteil der Eingangsmenge
eine Komponente unmittelbar nach Austritt aus dem Adsorber vorliegt und ergeben sich aus
dem unmittelbar aus dem Adsorber austretenden Raffinatstrom. Beim kontinuierlichen

Adsorptionsprozess (siehe unten) wird ein Teil des Raffinatstroms fir den Spilvorgang und
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zum Druckaufbau (in [8] wird Raffinat zum Druckaufbau eingesetzt) verwendet. Dadurch
verringert sich das Raffinat um jene Mengen, die fir Spulung und Druckaufbau abgegeben
werden und damit reduzieren sich auch die Komponentenmengen, die fir eine weitere

Verwendung in der Anlage gewonnen werden.

Im Zuge der Aufgabenumsetzung in dieser Arbeit wurde festgestellt, dass der, in [8] zur
Berechnung der Recoveries gewéhlte Bilanzraum (siehe Abb. 6-1 links) wéhrend der
Adsorption, die dem Raffinatstrom entnommenen Strome fir die Splilung und den
Druckaufbau, nicht  berucksichtigt. Die  Entscheidung  darlber, fir  welche
Komponentenmischungen eine Adsorption in der Verfahrenssimulation implementiert werden
sollte [8], basiert aber auf den berechneten Recoveries aus [8]. Fir die Verfahrenssimulation
allerdings bedeutender als diese systeminternen Recoveries (das System setzt sich aus
mindestens zwei Adsorbern zusammen) sind jene Mengen, die zur weiteren Verwendung uber
dieses System hinaus abgegeben werden (definiert Uber ,,Raffinat real in Abb. 6-1). Daher
sind die bendtigten Mengen fiir Spllung und Druckaufbau fiir die Entscheidung tber den
Einsatz eines Adsorbersystems ebenso maligebend. Die Recoveries aus [8] als

Entscheidungsgrundlage sind dazu ungeeignet.

Raffinat Raffinat

-~
real +
Strom zur real Strom zur
Spilung ’ Spllung
Raffinat + Strom zum Raffinats , Strom zum
Druckaufbau Druckaufbau

Gewabhlter Bilanzraum
in dieser Arbeit

Bilanzraum nach [8]

Feed Feed

Abb. 6-1: gewahlter Bilanzraum zur Berechnung der Recoveries der Komponenten wahrend
der Adsorption in [8] (links), gewahlter Bilanzraum zur Berechnung der Recoveries der
Komponenten wahrend der Adsorption in dieser Arbeit (rechts)

In [2] wird angefihrt, dass die Spulzeit im Adsorptionsprozess in jedem Fall kleiner sein muss

als die Adsorptionszeit.

Aus einer Nachrechnung der in [8] ausgefiihrten Parameterstudie zu o.a.
Komponentenmischungen unter Verwendung derselben MATLAB® Programme ergeben sich
fur alle Parametervariationen Ergebnisse, in denen die Spulzeit ber der Adsorptionszeit liegt
(Tab. 6-1).
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Die in [2] zu Grunde gelegte Bedingung wird bei der Anwendung des Algorithmus aus [8]
nicht erfullt. Daher wird hier der Schluss gezogen, dass die vorliegenden Ergebnisse der
Parameterstudie flr die o.a. gewahlten Komponentenmischungen fur den zu simulierenden

kontinuierlichen Adsorptionsprozess nicht aussagekréftig sind.

Feed 1 T=2341K T=273K T=300K T=350K

Druck tads tspul tads tspul tads tspil tads tspil

[ar] [s] [s] [s] [s] [s] [s] [s] [s]

20,00 260,5 4688 238,7 4297 240,6 4331 217,2 3909
26,00 229,8 4137 231,5 4168 215,7 3882 200,0 3600
32,53 221,2 3981 223,7 4026 208,6 3755 197,4 3554
40,00 212,8 3831 2154 3877 201,6 3629 193,2 3478

Feed 3 T=2341K T=273K T=300K T=350K

20,00 0,542 9,76 58,14 1047 68,48 1233 77,65 1398
26,00 0,639 11,50 64,64 1164 67,62 1217 76,54 1378
32,53 0,722 12,99 71,99 1296 71,75 1292 80,18 1443
40,00 0,796 14,33 76,84 1383 77,54 1396 84,83 1527

Feed 6 T=2341K T=273K T=300K T=350K

20,00 0,47 8,42 0,40 7,22 42,34 762 44,47 801
26,00 0,53 9,53 0,45 8,17 46,48 837 46,75 841
32,53 45,69 18002 48,28 869,07 48,59 875 48,29 869
40,00 0,60 10,77 0,60 10,84 49,87 898 56,66 1020

Tab. 6-1: Spil- und Adsorptionszeiten aus der Nachrechnung der Parameterstudie aus [8] fur
die o0.a. ausgewéhlten Komponentenmischungen

Verwendbare Ergebnisse aus [8] und ein anwendbarer Algorithmus wéren die Grundlage
dieses Kapitels gewesen. Eine Modifizierung des Algorithmus hinsichtlich der in [2]
angeflihrten Bedingung betreffend der Spilzeiten mit Wiederholung der Parameterstudien ist

im Rahmen dieser Arbeit nicht vorgesehen.

Zwar kann der Algorithmus mit der derzeitigen Performance nicht zur konkreten
Untersuchung des Einsparungspotentials verwendet werden, eine Implementierung des
Adsorbersystems in die Verfahrenssimulation ist aber mdglich. Dadurch kénnen auch

tendenzielle Aussagen uber Energieaufwand und das Einsparungspotential getatigt werden.
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Mit dem Einsatz einer ActiveX-Schnittstelle ist eine Automatisierung des gesamten

Simulationsprozesses der Adsorption méglich und wird hier umgesetzt.

Zur Simulation des Adsorptionsprozesses in MATLAB® werden zurzeit die Prozessdaten aus
der Verfahrenssimulation (KBC Petro-SIM®) manuell entnommen, im MATLAB® Programm
eingegeben und nach Anwendung des Algorithmus zur Berechnung der ZielgroRen werden
die berechneten Recoveries wiederum manuell dem Splitter in KBC Petro-SIM® (siehe Abb.

6-2) vorgegeben.

manuell manuell
Petro-SIM® MATLAB® Petro-SIM®

Prozessdaten Recoveries Verfahrenssimulation
Abb. 6-2: derzeitiger Datenfluss zur Simulation des Adsorptionsprozesses
Durch die hier entwickelte Automatisierung werden die Prozessdaten automatisch an
MATLAB® iibergeben. Dort wird der Adsorptionsprozess durch Anwendung des Algorithmus

simuliert, die ZielgroRen werden berechnet und die Recoveries der Komponenten automatisch
von MATLAB® wieder in die Verfahrenssimulation tibergeben (Abb. 6-3).

automatischer Datenfluss

| D
MATLAB® Petro-SIM® MATLAB® Petro-SIM®
)Ag:r:la\/r:scratljlr;ﬁ Prozessdaten Recoveries Verfahrenssimulation

Abb. 6-3: in dieser Arbeit entwickelter Datenfluss zur Simulation des Adsorptionsprozesses
6.1 Implementierung der Adsorption

Die Adsorption (Adsorbersystem) wird in der Verfahrenssimulation durch die Verwendung

des Bauteils ,,Splitter” wie in Abb. 6-4 simuliert.
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Raffinat real
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Bilanzausgleich

Feed ———
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Spilgas
I:D

Waérme-zu/ abfuhr

v

Extrakt

Abb. 6-4: Adsorbersystem in der Verfahrenssimulation

Die kontinuierliche Adsorption findet in der Realitat nicht in einem einzigen Adsorber statt,
sondern in mehreren Adsorbern, die auf verschiedenste Weise miteinander verschaltet sein
kdénnen. Auch hinsichtlich der Anzahl an durchzuflihrenden Prozessschritten und deren

Abfolge kdnnen sich kontinuierliche Adsorptionsprozesse unterscheiden.

Zwei oder mehr Adsorber werden bei kontinuierlichem Betrieb in einem Adsorbersystem
zusammengefasst. Unabhdngig von Verschaltung, stattfindenden Prozessen und deren
Abfolge innerhalb dieses Systems, haben solche Systeme ublicherweise die nachfolgenden

kontinuierlich austretenden Strdme gemeinsam:

o Raffinat (,,Raffinat real”, Abb. 6-4)
o Extrakt
o0 Spulgas

Das Raffinat (ff. wird mit Raffinat das (ber die Systemgrenzen austretende Raffinat
bezeichnet) tritt wahrend der Adsorptionsphase aus dem Adsorber aus. Es beinhaltet

hauptséchlich die Komponenten, die vom Adsorbens nicht aufgenommen wurden.

Das Extrakt tritt wéhrend der Desorptionsphase aus dem Adsorber aus. Es beinhaltet
hauptséchlich jene Komponenten, die vom Adsorbens wéhrend der Adsorptionsphase

bevorzugt aufgenommen wurden.

Das Spulgas tritt wéhrend der Spulphase des Adsorbers aus. Wird mit dem Raffinat gespiilt,
enthélt es neben den Komponenten, die in der Desorptionsphase adsorbiert wurden, jene

Komponenten, die vom Adsorbens nicht aufgenommen wurden. Die Spilung findet
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ublicherweise bei Desorptionsdruck statt. Das Spulgas aus Abb. 6-4 ist vom Spllstrom aus
Abb. 6-1 zu unterscheiden. Der Spulstrom tritt in den Adsorber zur Spilung ein. Der
Adsorber agiert dabei als Quellterm, indem er die noch gebundenen Komponenten wahrend
der Spilung abgibt. Der eingetretene Spulstrom, angereichert mit den adsorbierten

Komponenten, ergibt am Austritt des Adsorbers das Spiilgas.

Fir die Verfahrenssimulation ist noch ein weiterer austretender Strom zu definieren. Dieser ist
eine reine mathematische MaRnahme um die Massenbilanz auszugleichen, wird mit

Bilanzausgleich benannt und geht bei Konvergenz der Berechnung gegen Null.

Die im Splitter definierten Recoveries mussen fiir jede Komponente tber alle austretenden
Stréme in der Summe 1 ergeben, damit der Splitter bestimmt ist. Da die Recoveries in
MATLAB® berechnet und numerische Lésungsverfahren im Algorithmus eingesetzt werden,
ergeben sich Fehler in der Komponentenmengenbilanzierung. Die Bilanzfehler der
Komponenten werden im Strom ,,Bilanzausgleich” (Abb. 6-4) zusammengefasst. Dadurch ist

der Splitter definiert.

Zum Ausgleich der Energiebilanz ist ein Energiestrom am Splitter zu installieren. Da
Raffinatstrom, Extraktstrom und Spilgas Unterschiede in Druck und Zusammensetzung
aufweisen, ist die Energiebilanz, um den in den Strdmen eingestellten Zustand erhalten zu

konnen, auszugleichen. Das wird Gber Wéarmezu- oder -abfuhr erreicht.

Schritte der Automatisierung

Erweiterung des auf die 0.a. Gasmischungen angewandten Algorithmus aus [8]

Der in der Verfahrenssimulation zur Simulation des Adsorbersystems eingesetzte Splitter
benotigt zur Spezifikation die Recoveries der Komponenten fiir jeden aus dem Splitter
austretenden Strom. Daher wird der Algorithmus, der in [8] eingesetzt wird, um die
Recoveries der Komponenten, die fiir die Definition der Strdme in Abb. 6-4 benétigt werden,

erweitert:

Recoveries des Raffinats

NRaffinatreal * YRaffinat,i
T€CRraffinatreal,i — (6'1)
NEinsatz,i
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Recoveries des Extrakts

NEgxtraktges ° YExtrakt,i
recExtrakt,i = (6'2)

1llEinsatz,i

Recoveries des Spilgases

Ngpuelges * YSpueli
IeCspueli = (6'3)

NEinsatz,i

Recoveries des Bilanzausgleichs

VerluSti = DRaffinatreal ° YRaffinat,i + NExtraktges * YExtrakt,i +

(6-4)
+ Ngpuelges © YSpueli — NEinsatz,i
verlust;
recVerlust,i = (6'5)
1llEinsatz,i

In den Gleichungen (6-1) bis (6-4) werden die Recoveries rec; der Komponenten (Index i)
der jeweiligen aus dem Splitter austretenden Strome aus Abb. 6-4 aus dem Produkt des Uber
die Systemgrenzen austretenden jeweiligen Molenstroms n und dem Molanteil der

Komponenten y im Verhéltnis zum Einsatzmolenstrom ng;,sq:, der Komponenten berechnet.

Uber Gl (6-5) wird der durch die numerischen Lésungsverfahren auftretende Bilanzfehler

ausgeglichen.
6.2 Adsorptionssystem bei Anwendung auf Feed 6
Feed 6 [8] ist aus den Komponenten Wasserstoff (H,) und Methan (CH,4) zusammengesetzt.

Vom Adsorbens wird bevorzugt Methan adsorbiert, Wasserstoff ist demnach mehrheitlich im

Raffinat und Methan mehrheitlich im Extrakt vorhanden.
6.2.1 Verfahrensfiihrung bei Einbau eines Adsorbersystems fir Feed 6

Um die Komponentenmischung aus Feed 6 erzeugen zu konnen, wird der aktuelle
Trennprozess auf die Verfahrensfihrung in Abb. 6-5 umgestellt. Abb. 6-5 ist ein vereinfacht
dargestellter Ablauf. Die detaillierte Verfahrensfiihrung ist der entsprechenden Simulation zu

entnehmen.

Eine Anderung der Verfahrensfiihrung des Trennprozesses betrifft die Rektifikationskolonne
R-1 (D-9811). Im aktuellen Prozess wird in dieser Rektifikationskolonne das Methan von den
C2-Komponenten abgetrennt. Das H, wird in einem vorgeschalteten Prozess aus dem

Gemisch entfernt. Die Anderung enthalt keinen vorgeschalteten Prozess, in dem H
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abgetrennt wird. Alle Komponenten des in den Tieftemperaturteil eintretenden Gasstroms
treten in die Rektifikationskolonne ein (eine neue thermische Auslegung war dafur
notwendig). Dadurch wird am Kopf der Kolonne ein Gemisch aus Wasserstoff und Methan,
und am Boden der Kolonne ein Gemisch aus den C2-Komponenten gewonnen. Das Gemisch
aus Methan und Wasserstoff ergibt den in [8] als Feed 6 bezeichneten

Adsorbereingangsstrom.

Nach dem Austritt aus dem Kopf der Rektifikationskolonne R-1 strémt das Gemisch in ein
Expansionsventil. Uber dieses Expansionsventil wird der fiir die Simulation des
Adsorptionsprozesses in MATLAB® benétigte Druck (Feed-Eingangsdruck) eingestellt. Nach
Druckeinstellung stromt das Gasgemisch in einen Warmeubertrager, Uber den die

Adsorptionstemperatur eingestellt wird. Der WarmeUbertrager arbeitet ohne Druckverlust.

In MATLAB® wird die Schnittstelle so verwendet, dass die Zusammensetzung, der gewahlte
Druck und die gewahlte Temperatur des Eingangsstroms automatisch aus KBC Petro-SIM® in
MATLAB® eingelesen werden.

Uber diese Daten werden die Reinheiten und die Recoveries der Komponenten der jeweiligen
aus dem Splitter (Adsorbersystem in KBC Petro-SIM®) austretenden Stréme (iber den
Algorithmus in MATLAB® berechnet.

Die berechneten Recoveries (siehe 6.1) werden automatisch von MATLAB® an KBC Petro-

SIM® tibergeben und vom Splitter Gibernommen.

Die Definition der Zustdnde der aus dem Splitter austretenden Strome erfolgt Gber
MATLAB®.

Zur Ubersicht werden die jeweils (ibergebenen und am Splitter eingestellten Daten

automatisch im Tabellenkalkulationsprogramm von KBC Petro-SIM® angezeigt.
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Abb. 6-5: Vorausgelegte Verfahrensfilhrung zur Verarbeitung von Feed 6 [8] durch ein Adsorptionssystem (vereinfachte Darstellung)
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Rektifikationskolonne R-1 (D-9811)

In der Simulation wird der Name der aktuellen Kolonne beibehalten.

s B E B R T RS L
15 - e '
S35 y
E .
ga W55
g = *
= -?j N »
95 - -
'115 3 T T T T T T
1] 5 10 15 20 25 30
Atufentam m et der Foolonne

Abb. 6-6: Temperaturprofil der Rektifikationskolonne R-1 (D-9811) zur Trennung von
Methan und Wasserstoff (Feed 6) von den C2-Komponenten

Die Kolonne besteht aus 31 Stufen (Verdampfer als Stufe eingerechnet, Kondensator nicht).
Um die Benennung der Stufen aus KBC Petro-SIM® zu tibernehmen, wird der Kondensator in

Abb. 6-6 mit 0 bezeichnet. Die Zahlung beginnt am Kopf der Kolonne.

In die Kolonne treten drei Strome ein. Diese werden in den Stufen 5, 10 und 11 zugefihrt.

Das Ricklaufverhéltnis am Kopf und Boden betrégt 1,16. Der Kondensatordruck liegt bei
30,9 bar und der Druck im Verdampfer bei 31 bar.

Die Spezifikationen sind anhand der Schliisselkomponenten Ethen und Methan gewahlt. Fur
Ethen wird am Kopf ein maximaler VVolumsanteil (Vapour) von 0,0015 und fir Methan am
Boden ein maximaler Volumsanteil (Liquid) von 0,0001 festgelegt. Die Spezifikation Uber

Volumsanteile ist nach VVorbild der Referenz gewéhit.

Beim vorhandenen Kondensatordruck wird eine Temperatur von ca. -115°C zum Einsetzen
der Kondensation bendétigt. Die benétigte tiefe Temperatur wird durch den Wasserstoff

begriindet.

Aus dem Ethenkaltekreislauf steht die niedrigste Temperatur bei -99,42°C zur Verfiigung.

Bendtigt wird aber eine Temperatur von ca. -115°C. Diese Temperatur ist mit den in der
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Anlage vorhandenen Prozessen nicht zu erreichen. Aus diesem Grund wird ein zusétzlicher

Methankaéltekreislauf in die Verfahrenssimulation implementiert.

Methankaltekreislauf

T=-128,9°C T=-91,57°C
P = 8bar P =35 bar
Dampfanteil = 0,45 <o Dampfanteil =0

Ethen ND

P =35 bar

Wiarmeleistung \/; ] H -
Kondensator in R1
HD

Dampf

Abb. 6-7: einfacher Methankaltekreislauf zur Bereitstellung der Kondensationstemperatur im
Kopfkondensator der Rektifikationskolonne R-1 (D-9811)

Methan steht bei einem Druck von 8 bar mit -128,9°C in kondensierter Form zur Verfligung.
Nach Zuflhrung der Warmeleistung aus dem Kondensator der Rektifikationskolonne R-1 (D-
9811) ist das Methan isobar verdampft. Hier wurde ein einfacher Methankéltekreislauf
erstellt, um den Kéltebedarf im Kondensator von R-1 zu decken. Durch geeignete
Verschaltungen, evtl. auch durch Ausnutzung des Joule-Thomson-Effektes konnten wie im
Ethenkaltekreislauf zusétzliche Verbraucher bedient werden. Hier erfolgt die Kondensation
durch Einsatz von Ethenkélte der Niederdruckstufe. Dafiir wird das verdampfte Methan
vorher auf einen Druck von 35 bar verdichtet. Der Turbokompressor zur Verdichtung des

Methandampfes wird mit Dampf der Hochdruckstufe betrieben.
Abflielende Strome des Adsorbersystems (Splitter):

Das Raffinat tritt wahrend der Adsorptionsphase eines Adsorbers mit Eingangsdruck aus dem
System aus [2, 6, 8]. Das Extrakt tritt wéhrend der Desorptionsphase eines Adsorbers bei
einem Desorptionsdruck von 0,1 bar [2, 6, 8] aus dem Splitter aus. Der Spilvorgang findet bei
Desorptionsdruck statt, der Spulstrom tritt daher mit einem Druck von 0,1 bar aus. Der
Bilanzverlust ist eine rein mathematische MaRnahme fiir den Bilanzausgleich. Der Zustand
dieses Stroms ist fir den Verfahrensablauf belanglos. Allen abflielenden Stromen ist ein

Dampfanteil von 100% vorgegeben.
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6.2.2 Erzeugte VerfahrensflieBbilder in KBC Petro-SIM®

Es werden zwei Typen von VerfahrensflieRbildern in KBC Petro-SIM® erstellt.
VerfahrensflieBbild Typ 1

Dieser Typ dient der Durchfihrung der Parameterstudie zur Ermittlung der optimalen
Einstellungen hinsichtlich Druck und Temperatur fiir den Adsorptionsprozess in Kombination
mit der Uberpriifung und gegebenenfalls durchzufithrenden Modifikation des Algorithmus. In
diesem VerfahrensflieBbild wird nur im Subflowsheet ColdBox (CB) gearbeitet. Eine
Kommunikation zu anderen Subflowsheets oder Verbindungen der Strome Uber die
Flowsheetgrenzen ist dabei nicht vorgesehen, damit nicht nach jeder Anderung der gesamte
Anlagenprozess berechnet wird. Dieses FlieBbild dient ausschlielich zum Einstellen von
Druck und Temperatur und zur Erzeugung einzelner Kommunikationsstrange, um sich evtl.
benotigte Informationen zusatzlich zur Verfugung stellen zu lassen, ohne dass dabei der

gesamte Anlagenprozess berechnet wird.
VerfahrensflieRbild Typ 2

In diesem VerfahrensflieBbild konnen die gefundenen optimalen Parameter aus dem
Verfahrensfliebild nach Typ 1 eingesetzt und die gesamte Anlagensimulation durchgefiihrt
werden. Die Kommunikation der Subflowsheets ist hergestellt, der Datentransfer aufrecht.
Erste OptimierungsmalRnahmen, insbesondere in der Kalterlickgewinnung sind bereits erstellt.
Auch der Raffinatstrom ist bereits angeschlossen. Nicht angeschlossen sind der Extrakt- und
der Spulstrom. Diese liegen beim Desorptionsdruck von 0,1 bar vor. Um (berhaupt geférdert
werden zu konnen, ist diesen ein entsprechender Druck aufzuprégen. Die Ausgestaltung der
Anschlisse dieser Strome unter Beriicksichtigung der Druckverhaltnisse ist Gegenstand der
nachfolgenden Arbeit, da auch der Desorptionsdruck mdglicherweise zu verandern sein wird
[11].

Nach Einstellung der gefundenen Parameter ist deren Auswirkung auf die weitere
Verfahrensfihrung der Anlage zu prufen. Eine fir den Adsorptionsprozess glnstige
Kombination (hohe Recovery, hohe Reinheit) aus Druck und Temperatur kann sich auf
nachfolgende Anlagenprozesse (z.B. C3 Processing, Subflowsheet ,,C3 Proc.”) auswirken.

Evtl. sind dort Einstellungen anzupassen, oder einzelne Prozesse konnen aufgrund der
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Einstellungen des Adsorberprozesses nicht berechnet werden (z.B. Wéarmelbertrager,

Komponenten im Flash mit Anschluss am Sumpf flieRen tber Kopf ab etc.).
6.2.3 Vorlaufige Schlussfolgerungen

Durch die Anderung der Verfahrensfiihnrung dahingehend, dass der gesamte Wasserstoff in die
Rektifikationskolonne R-1 einritt, die Kondensationstemperatur dadurch auf einen Wert féllt,
der durch Einsatz von Ethen der Niederdruckstufe nicht erreicht werden kann und dafiir ein
Methankaltekreislauf betrieben wird, koénnen unabh&ngig vom Adsorberprozess bereits

Aussagen zum Energieeinsatz getatigt werden.

Im Methankaltekreislauf werden unter den vorgenommenen Einstellungen zur Kondensation
des Methans ca. 8,4 MW Ethenkélte der Niederdruckstufe benétigt. Aktuell werden flr die
Kondensationstemperatur der Rektifikationskolonne aus der Ethen ND Stufe ca. 3,3 MW
bezogen. Der Mehrbedarf um das ca. 1,5 fache an Ethenkéalte der ND Stufe bedeutet, dass
dadurch auch ein groRerer Massenstrom an Ethen im Ethenkéltekreislauf verarbeitet werden
muss, was, bei gleichbleibendem Kalteleistungsbezug der tbrigen Ethenkélteverbraucher, zu

hoherem Leistungseinsatz des Verdichters und zu hoherem HD-Dampf Import fiihrt.

Der Turbokompressor zum Verdichten des Methans wird ebenso Uber den Dampf der
Hochdruckstufe betrieben. In der gewdhlten Ausfiihrung ist vom Verdichter eine Leistung von

ca. 3 MW aufzubringen. Dies wirkt sich unmittelbar auf den HD-Dampf Import aus.

Aufgrund der Leistung, die der Ethenverdichter im Ethenké&ltekreislauf und der
Methanverdichter im Methankaltekreislauf zu erbringen haben, ergibt sich in Summe aus den
beiden Leistungen ein Bedarf von ca. 20 MW fir den Tieftemperaturteil, die durch den
Einsatz von HD-Dampf aufzubringen sind. In der Referenz ist durch HD-Dampf eine

Leistung im Tieftemperaturteil von ca. 16 MW zu decken.

Mit der geénderten Verfahrensfihrung wird ohne Beriicksichtigung des Adsorptionsprozesses

bereits mehr an Leistung aus der Dampf-Hochdruckstufe als gegenwaértig benétigt.
6.3 Adsorptionssystem bei Anwendung auf Feed 3

Feed 3 setzt sich aus den Komponenten Wasserstoff (H,), Methan (CH,) und Ethen (C,H,)

Zusammen.
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6.3.1 Verfahrensfiihrung bei Einbau eines Adsorbersystems fir Feed 3

Vom Adsorbens werden bevorzugt Ethen und Methan adsorbiert. D.h. Wasserstoff ist
mehrheitlich im Raffinat, Ethen und Methan sind mehrheitlich im Extrakt vorhanden. Um ein

Gemisch wie in Feed 3 vorliegen zu haben, wird der Tieftemperaturteil neu gestaltet.

Konzept aus [9]

Die Spaltgase werden nach Eintreten in den Tieftemperaturteil in eine Rektifikationskolonne
gefiihrt. Dort wird Ethan Uber den Sumpf aus dem Gasgemisch abgetrennt und ein Gemisch
aus Wasserstoff, Ethen und Methan verlassen die Rektifikationskolonne (ber Kopf. Das die
Rektifikationskolonne (ber Kopf verlassende Gemisch tritt in das Adsorbersystem ein.
Wasserstoff wird als Raffinat, Methan und Ethen als Extrakt gewonnen. Wasserstoff kann
weiterverwendet werden und das Gemisch aus Ethen und Methan wird in einer weiteren

Rektifikationskolonne getrennt.

Umsetzung
Methan
Wasserstoff )
(Raffinat real) CH, Kalte
C2H4 Kalte CH4
Ruckkihlung
Einstellung
CH,

I— Bilanzausgleich
X-100
—> Spillgas

Ruckkihlung

Einstellung

p_Feed Warmezu-/
-abfuhr Ethen und Methan R-104
B (Extrakt)
|
Spaltgase R-102
G-100-1 \[
Ethen
C3ND
’ G-100-11
Ethan
Kihlwasser
C3ND
G-100-111
G-100-1v

Abb. 6-8: Umsetzung des Tieftemperaturteils nach dem Konzept aus [8]
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In Abb. 6-8 ist der neugestaltete Tieftemperaturteil in der Verfahrenssimulation im Konzept
nach [9] vereinfacht abgebildet. Die Verfahrensfiihrung ist dabei noch nicht optimiert. Die
Ermittlung der optimalen Einstellungen von Druck und Temperatur des Adsorptionsprozesses
sind Gegenstand weiterfiihrender Arbeiten. Die Grundlage bildet jedoch Abb. 6-8.

Nach Eintritt in den Tieftemperaturteil werden die Spaltgase in die Rektifikationskolonne
R-102 gefiihrt. Ethan wird Gber Sumpf abgetrennt. Das ber Kopf abgezogene Gemisch aus
Wasserstoff, Methan und Ethen (Feed 3) wird vor Eintritt in den Kopfkondensator von R-102
durch Methan aus der Rektifikationskolonne R-104 vorgekihlt. Die Kondensatortemperatur
in R-102 wird durch Einsatz von Ethenkalte erreicht. Feed 3 tritt in ein Expansionsventil und
im Anschluss in einen Wéarmelbertrager ein. Wie in Abschnitt 6.2.1 dienen das
Expansionsventil und der Wéarmelbertrager der Parameterstudie zur Ermittlung der optimalen
Parameter fur den Adsorptionsprozess- bzw. in weiterer Folge der Verfahrensfiihrung
(Kommunikation zwischen KBC Petro-SIM® und MATLAB® wie in 6.2.1). Im Adsorber X-
100 wird der Wasserstoff als Hauptkomponente des Raffinats von Ethen und Methan, die die

Hauptkomponenten des Extraktes sind, abgetrennt.

Das Raffinat tritt beim eingestellten Adsorbereingangsdruck und das Extrakt bei
Desorptionsdruck (0,1 bar) aus dem Adsorber aus. Wasserstoff wird in der Anlage
weiterverwendet. Ethen und Methan werden in der Rektifikationskolonne R-104 getrennt. Die
Temperatur des Kopfkondensators hangt auch vom Kondensatordruck ab. Dieser setzt sich
hier aus dem Druck des Eingangsstroms in die Kolonne abziiglich des Druckverlusts Uber die
Verstarkersdule zusammen. Je hoher der Druck, desto hoher die erforderliche
Kondensatortemperatur. Das bei einem Druck von 0,1 bar vorliegende Extrakt ist, unabhangig
von den Kondensationsbedingungen, auf einen Druck zu verdichten mit dem Gberhaupt ein
weiterer Transport moglich ist. Da 0,1 bar unter dem atmosphérischen Druck liegt, kann das
Extrakt ohne Verdichtung nur durch Anlegen eines Vakuums transportiert werden, dies ist
aber technisch aufwéndig und zudem unwirtschaftlicher und im vorliegenden Fall fir die
weitere Verfahrensfilhrung ohnehin nicht sinnvoll. Uber den in Abb. 6-8 als vierstufigen
Verdichter ausgefuhrten Turbokompressor erfolgt eine Verdichtung auf 32 bar. Der
Turbokompressor wird durch Dampf der Hochdruckstufe (HD-Dampf) angetrieben. Zwischen
den Verdichterstufen und vor Eintritt des Extrakts in die Rektifikationskolonne R-104 wird
mit Propenkélte der Niederdruckstufe zwischen- bzw. vorgekihlt. Nach der zweiten

Verdichterstufe wird zusétzlich mit Kihlwasser zwischengekuhlt. Bei einer Verdichtung auf
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32 bar und einem angenommenen Druck im Kondensator von R-104 von 31 bar, ergibt sich
eine Kondensationstemperatur im Kopfkondensator von ca. -115°C. Das (ber Kopf in den
Kondensator eintretende Gemisch wird durch das R-104 Uber Kopf verlassende Methan
vorgekuhlt. Die Kondensationstemperatur wird durch Einsatz von Methankalte (siehe Abb.
6-12) erreicht.

Zum Erreichen der jeweiligen Kopfkondensatortemperaturen der beiden Kolonnen werden ein
Ethenkaltekreislauf (fir R-102) und ein Methankaltekreislauf (fur R-104) gestaltet.

Wie in Abschnitt 6.2.2 werden zwei Typen von Verfahrensbildern erstellt. Es gelten dieselben

Aussagen.

Rektifikationskolonne R-102

15

3 &

S -'—"‘j

|[\°C]|
|

Tem peratur

i
"

I
Cn

th
1o

1] 10 20 30 40 30 &0 YO B0 20 100 110 120
Atufentmumm er der Kolonte

Abb. 6-9: Temperaturprofil der Rektifikationskolonne R-102

Die Kolonne besteht aus 120 Stufen (Verdampfer als Stufe eingerechnet, Kondensator nicht).
Um die Benennung der Stufen aus KBC Petro-SIM® zu iibernehmen, wird der Kondensator in
Abb. Abb. 6-9 mit 0 bezeichnet. Die Zdhlung beginnt am Kopf der Kolonne.

Die Spaltgase werden der Kolonne in der Stufe Nummer 80 zugefihrt.

Das Rucklaufverhaltnis betragt mit den gewahlten Einstellungen am Kopf 1,32. Der
Kondensatordruck liegt bei 32,17 bar und der Druck im Verdampfer bei 32,42 bar.

Beim eingestellten Kondensatordruck wird eine Temperatur von ca. -50°C zum Einsetzen der

Kondensation benétigt.
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Die Spezifikationen sind wie folgt gewahlt: Fir Ethan wird am Sumpf ein Molanteil von

0,974 in kondensierter Phase bei einer Recovery von 0,99 festgelegt.
Rektifikationskolonne R-104

Diese Rektifikationskolonne ist ein dem Adsorptionsprozess nachgeschalteter Trennprozess
und ist bezlglich des Energieaufwandes von den dort eingestellten ProzessgroRen abhangig.
Die Auslegung dieser Kolonne ist in der nachfolgenden Arbeit in Abhéngigkeit der dort
vorhandenen ProzessgroRen durchzufiihren. Hier wird nur voruntersucht, mit welchen

Kondensatortemperaturen ungeféhr zu rechnen ist.
In Abb. 6-8 wird die Kolonne wie folgt vorausgelegt:

Durch den Verdichter wird das Gemisch aus Ethen und Methan auf 32 bar (gewahlt)
verdichtet und tritt nach Vorkihlung durch Propenkalte der ND Stufe auf -34°C in die

Kolonne ein.
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Abb. 6-10: Temperaturprofil der Rektifikationskolonne R-104

Die Kolonne besteht aus 41 Stufen (Verdampfer als Stufe eingerechnet, Kondensator nicht).
Um die Benennung der Stufen aus KBC Petro-SIM® zu iibernehmen, wird der Kondensator in

Abb. 6-10 mit 0 bezeichnet. Die Zahlung beginnt am Kopf der Kolonne.

Das Gemisch aus Methan und Ethen wird der Kolonne in der Stufe Nummer 25 zugefiihrt.

Das Rucklaufverhaltnis betragt mit den gewahlten Einstellungen am Kopf 3,37. Der

Kondensatordruck liegt bei 31 bar und der Druck im Verdampfer bei 31,8 bar.
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Beim eingestellten Kondensatordruck wird eine Temperatur von ca. -115°C zum Einsetzen

der Kondensation benétigt.

Die Spezifikationen sind wie folgt gewéhlt: Fir Ethen wird am Kondensator ein Molanteil

(\Vapour) von 0,0001 und im Verdampfer eine Recovery von 0,98 festgelegt.
Die Kaltekreislaufe:

Fir den Kondensator der Rektifikationskolonne R-102 wird Ethenkalte und fir den
Kondensator der Rektifikationskolonne R-104 Methankalte bendtigt.

Ethenkaltekreislauf

T=-101,1°C T=-6,94°C
P=1,2bar P =35 bar
Dampfanteil = 0,6 e Dampfanteil = 0

Waérmeleistung
Kondensator in R-102

Kondensatlonswarme
aus CH, Kaéltekreislauf

Dampf

Abb. 6-11: Ethenkaltekreislauf mit Zwischenkiihlung

Ethenkalte steht bei einem Druck von 1,2 bar mit ca. -101,1°C zur Verfiigung. Die
Warmeleistung aus dem Kopfkondensator von R-102 (ca. -50°C) wund die
Kondensationswérme des Methankaltekreislaufes (ca. -92°C) werden aufgenommen. Im
vierstufigen Verdichterstrang wird das Ethen auf 35 bar (gewéhlt) verdichtet. Wobei zwischen
den Verdichterstufen | und Il Zwischenkthlungen auf -34°C (ND Propenkalte) und in den
Verdichterstufen Il und 11 bzw. 11 und IV Zwischenkihlungen auf -10°C (ND Propenkalte)
installiert sind. Propenkalte der ND Stufe wird auch zur Kondensation, bei einer

Kondensationstemperatur von ca. -7°C, verwendet.

Unglnstig in dieser Ausfuhrung ist, dass die Warmeleistung von R-102 und die
Kondensationsleistung vom Methankaltekreislauf beim selben Druck aufgenommen werden,
obwohl aus R-102 ca. -50°C und vom Methan-Kaéltekreislauf ca. -92°C zu verarbeiten sind.

Hier ist eine OptimierungsmalRnahme hinsichtlich des Einbaus eines differenzierten
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Druckniveaus angezeigt, sofern dadurch eine Verdichterstufe Ubersprungen werden kann

(auch abhéngig vom gewahlten bzw. vorhandenen Verdichtungsverhaltnis).

Methankaltekreislauf

T=-128,9°C T=-91,57°C
P = 8,00 bar P =35 bar
Vap.Frac. = 0,45 e Vap.Frac. =0
Ethen ND

Warmeleistung (; %

Kondensator in R-104 \T[
HD

Dampf

Abb. 6-12: Methankaltekreislauf mit Zwischenkiihlung
Methan steht bei einem Druck von 8 bar mit einer Temperatur von ca. -129°C zur Verfligung.

Nach Aufnahme der Warmeleistung aus R-104 wird das Methan auf 35 bar im dreistufigen
Verdichterstrang verdichtet. Zwischen den Stufen sind Zwischenkihlungen installiert.
Dadurch wird das Methan auf -34°C mit ND Propenkélte zwischengekihlt. Kondensiert wird

mit Ethenkalte bei einer Temperatur von ca. -92°C.
6.3.2 Vorlaufige Schlussfolgerungen und Anmerkungen

Mit den gewéhlten Einstellungen ist im Ethenkéltekreislauf eine Verdichterleistung von ca.
45,6 MW aufzubringen. Im Methankéltekreislauf ist eine Verdichterleistung von ca. 3,3 MW
zu erbringen und die Verdichtung des Adsorberextraktes erfordert einen Leistungsaufwand
von ca. 10 MW. Alle Turbokompressoren werden durch Dampf der Hochdruckstufe
betrieben. In Summe ist vom HD-Dampf daher eine Turbinen-Leistung fir den
Tieftemperaturteil von 58,9 MW zu decken. In der Referenz ist dagegen eine Turbinen-

Leistung von 16 MW fur den Tieftemperaturteil vom HD-Dampf aufzubringen.

Die Kondensatortemperaturen der beiden Rektifikationskolonnen, der Leistungsbedarf der
beiden Kaltekreislaufe und die, auch unabhdngig vom Kondensatordruck in R-104,

aufzubringende Leistung zur Verdichtung des Extraktes des Adsorbers auf Forderdruck
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fuhren gegeniiber der Referenz zu einem deutlich hoherem Leistungsbedarf fir den
Tieftemperaturteil. Aufgrund der Ergebnisse dieser Voruntersuchung, unter Berlicksichtigung
des Desorptionsdruckes, kann davon ausgegangen werden, dass sich gegenuber der Referenz
kein geringerer HDD Import einstellen wird, da selbst durch Optimierungsmafinahmen in der
Verfahrensfiihrung und das Zuschalten des Adsorbers eine Reduktion von 58,9 MW auf unter
16 MW bezweifelt wird.

6.4 Adsorptionssystem bei Anwendung auf Feed 1

Feed 1 entspricht dem in den Tieftemperaturteil eintretenden Spaltgas mit den Komponenten
Methan, Ethen, Ethan und Wasserstoff.

6.4.1 Verfahrensfiihrung bei Einbau eines Adsorbersystems fir Feed 1

VVom Adsorbens werden bevorzugt Ethen und Ethan adsorbiert [8]. D.h. Wasserstoff und
Methan sind mehrheitlich im Raffinat, Ethen und Ethan sind mehrheitlich im Extrakt

vorhanden.

Das Konzept aus [9] sieht allerdings eine Abtrennung des Wasserstoffs im ersten
Prozessschritt mittels Adsorption vor. Diese Vorgabe kann mit dem in [8] untersuchten
Adsorbens nicht erfullt werden, da dort Wasserstoff und Methan tber das Raffinat aus dem
Gemisch abgetrennt werden. Zur weiteren Auftrennung in Methan und Wasserstoff ware
daher ein weiterer Prozess nachzuschalten, z.B. ein Adsorptionsprozess (vgl. Abschnitt 6.2:
selbes Gemisch-Feed 6), oder ein Membranverfahren. In der vorliegenden Arbeit wird das
Konzept nach [8] soweit umgesetzt, dass in nachfolgenden Arbeiten eine Parameterstudie aus
Feed 1 mit MATLAB® unter Anwendung der Schnittstelle durchgefiihrt werden kann (Abb.
6-13).

Raffinat

Raffinat

Feed 1 Einstellung (vorwiegend: H, und CH,)
Spaltgas- T_Feed
mischung

— Bilanzausgleich
X-100

Warmezu-/ — Spiilgas

-abfuhr

Einstellung
p_Feed

Extrakt
(vorwiegend: C,Hg und C,Hy)

Abb. 6-13: Adsorptionssystem zur Parameterstudie bei Zufiihrung von Feed 1
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Eine Vorauslegung des weiteren Trennvorgangs nach Konzept [9] wird unter der Annahme
durchgefuhrt, dass eine Abtrennung von Wasserstoff im ersten Trennprozess stattfindet und

die restlichen Spaltgase durch Rektifikation getrennt werden (Abb. 6-14).

Umsetzung von Konzept [8]

C,H4 Kélte CH, Kalte
Methan

CH.

CH, Riickkthlung

Wasserstoff
Rickkihlung Ethen
Methan
Feed 1 Einstellung T
SSZItgas T_Feed
mischung ' Bilanzausgleich CH, HCSD_'
X-100 Riickkiihlung
Einstellung “WAmez-! Spulges
p_Feed 71 Entethaner |__| Entmethaner
Ethen, Ethan,
Methan \T—;
Extrakt
( ) Ethan Ethen
Turbokompressor
Verdichter mehrstufig
angetrieben durch HD Dampf evtl. Kiihlwasser
C3ND
C3ND
evtl.
Khlwasser

Abb. 6-14: Umsetzung des Tieftemperaturteils nach dem Konzept aus [8] unter Annahme der
H, Abtrennung im ersten Prozessschritt

Die Spaltgase werden nach Eintritt in den Tieftemperaturteil in den Adsorber gefiihrt. Uber
die dem Adsorber vorgeschalteten Bauteile Expansionsventil und Wérmeubertrager werden
Druck und Temperatur flr die Parameterstudie variiert. Das Extrakt, bestehend aus Ethen,
Ethan und Methan wird Uber einen Turbokompressor, der durch Dampf der Hochdruckstufe
angetrieben wird, verdichtet. Je nach gewahltem Druck, dessen Wert u.a. abhangig von der
Kondensationstemperatur im Entethaner ist, muss in mehreren Stufen verdichtet werden.
Zwischenkihlungen mit Propenkaélte der Niederdruckstufe sowie ggf. mit Kuhlwasser werden
vorgeschlagen. Aus der Vorauslegung wird geschlossen, dass auch im Auslegungsfall im

Kopfkondensator des Entethaners Ethenké&lte und im Kopfkondensator des Entmethaners
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Methankélte benotigt wird. Beide Kaltekreislaufe werden daher mit den gleichen

Spezifikationen wie in Abschnitt 6.3 erstellt.

In der Voruntersuchung ist fur den Ethenkaltekreislauf eine Verdichterleistung von ca.
17 MW, flr den Methankéltekreislauf ca. 0,4 MW und fir die Verdichtung des Extraktes ca.
12,7 MW aufzubringen. In Summe ergibt sich eine fur den Tieftemperaturteil durch Einsatz
von Dampf der Hochdruckstufe (alle Turbokompressoren werden in der VVoruntersuchung mit
Dampf der Hochdruckstufe angetrieben) abzudeckende Leistung von ca. 30,1 MW (vgl.
Referenz ca. 16 MW).

Zusammenfassende Darstellung des Leistungsbedarfs des Tieftemperaturteils aus den
Voruntersuchungen

fl

50

40

B

anHD-Diam pf

b2
[}

—_
[}

Leistungshedarf desTieftem peraturteds

Feferens Feedn Feed3 Feedl

Abb. 6-15: Leistungsbedarf des Tieftemperaturteils aus den VVoruntersuchungen zur
Adsorption

6.5 Schlussfolgerungen fiir die Adsorption

Fur das Adsorptionssystem kann geschlussfolgert werden, dass das Extrakt in jedem Fall
mindestens auf Forderdruck-bzw. Lieferdruck zu verdichten ist. Das Extrakt wird bei
Desorptionsdruck (0,1 bar) gewonnen. Unter Berlcksichtigung anderer Druckverluste ist das
Extrakt daher auf einen entsprechenden Druck zu verdichten, der einen weiteren Transport

ermoglicht.

Werden zur weiteren Auftrennung Rektifikationskolonnen verwendet, ist die

Kondensationstemperatur des Kopfkondensators von Bedeutung. Diese Temperatur ist u.a.
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abhangig vom Kondensatordruck, der durch den Druck des Eingangsstroms (Ausgangsstrom
des Adsorbers Uber Extrakt oder Raffinat) maRgeblich bestimmt ist. Wie die
Voruntersuchungen gezeigt haben, koénnen sich je nach Druck und vorhandenen
Komponenten Temperaturen ergeben, die einen Einsatz von Ethenkalte oder Methankalte
notwendig machen. Das flhrt zu entsprechenden Leistungsanforderungen, die, sofern nicht
anders mdoglich (z.B. Dampf der Mitteldruckstufe), den Einsatz von Dampf der

Hochdruckstufe erfordern.

Eine 0ber den Forderdruck hinausgehende Verdichtung des Extraktes, sofern weiter
aufzutrennende Komponenten im Extrakt vorhanden sind und nachgeschaltete Prozesse
hohere Dricke bendtigen, bedeutet weiteren Einsatz von Verdichterleistung und damit von

Dampf der Hochdruckstufe, sofern die Turbokompressoren damit angetrieben werden.

Eine minimale Leistungsanforderung der Adsorbersysteme wurde sich dann ergeben, wenn
jene Komponente oder Komponenten Uber das Extrakt vom eintretenden Gasstrom getrennt
werden, die keinen weiteren Trennprozess bendtigen. In diesem Fall wére dann nur auf
Forderdruck bzw. Lieferdruck (Mindestdruck) zu verdichten. Jene Komponenten, die nach
Austritt einem weiteren Trennprozess zuzufihren sind, sollten dabei nach Moglichkeit Gber
das Raffinat abgefihrt werden, da dieses gegenlber dem Extrakt bei héherem Druck
gewonnen wird und dadurch eine geringere Druckdifferenz fur den nachgeschalteten Prozess

auszugleichen ist.



7 Zusammenfassung 84

7 Zusammenfassung

In dieser Arbeit wurde das energetische Optimierungspotential des Tieftemperaturteils der
Ethenanlage Schwechat untersucht. Die Untersuchung erfolgte insbesondere hinsichtlich des
Imports von Dampf der Hochdruckstufe (HD-Dampf). Weitere Faktoren des
Optimierungspotentials waren der Export von Dampf der Mittel- und Niederdruckstufe (MD-

Dampf, ND-Dampf) und die CO,-Emissionen.

Dazu wurde zun&chst in Kapitel 3 der Turbokompressor zur Ethenverdichtung im Ethen-
Kéltekreislauf durch die Installation weiterer Zwischenklhlungen modifiziert. Fir die
Zwischenkihlung wurde zunédchst Propen auf verschiedenen Druckstufen aus dem in der
Anlage bereits vorhandenen Propen-Kaéltekreislauf eingesetzt. Daraus ergaben sich
Einsparungen hinsichtlich des Importes von HD-Dampf von bis zu 36% (Kihlung mit ND-
Propen). Der Einsatz von Propenkélte belastete den Turbokompressor des
Propenkaltekreislaufes, der mit MD-Dampf angetrieben wird, zusatzlich. Der Export von
MD-Dampf wurde dadurch um bis zu 40% reduziert. Zur Verringerung der Reduktion des
Exportes von MD-Dampf bei gleichzeitiger Aufrechterhaltung der HD-Dampf Einsparung
wurde die Kihllast zwischen den Ethenverdichterstufen durch die Implementierung eines
Isobutankéltekreislaufes, sofern es die Systemtemperaturen ermdglichten, aufgeteilt. Der
Turbokompressor des Isobutankaltekreislaufes wurde in den Untersuchungen mit MD-Dampf
einerseits und ND-Dampf (als Grenzfall) andererseits betrieben. Bei einer Zwischenkiihlung
auf -15°C (Propen, zweite Druckstufe) und Antrieb des Turbokompressors des Isobutan-
Kéltekreislaufes mit MD-Dampf konnte durch die Aufteilung der Kihllast die Reduktion des
Exportes von MD-Dampf gegentiber ohne Aufteilung um ca. 48% verringert werden. Bei
Antrieb Uber ND-Dampf konnte die Reduktion um ca. 90% verringert werden. Der Export
von ND-Dampf wurde durch den Einsatz zum Antrieb des Turbokompressors dabei um ca.

57% reduziert.

Fur alle Varianten von Zwischenkiihlungen ergab sich eine Einsparung im Import von HD-
Dampf und es konnte ein Verhaltnis von Einsparung an HD-Dampf zu Einsatz an MD-Dampf
groler als eins erreicht werden, d.h. pro eingesetztem Kilogramm an MD-Dampf wird mehr
als ein Kilogramm HD-Dampf eingespart. Auf die produzierten Mengen an Ethen,
Wasserstoff, Ethan und Methan sowie auf deren Reinheiten hatten die Zwischenkihlungen

keinen Einfluss.
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In Kapitel 4 wurde das energetische Optimierungspotential des Tieftemperaturteils durch

Einsatz eines Membrankontaktors zur Trennung von Ethen und Ethan untersucht.

Zunéchst war fir diese Trennung auf Grundlage der Arbeiten [5,7,9] eine Membran mit
Wirkprinzip Gaspermeation zur Implementierung vorgesehen. In dieser Arbeit wurde aber
festgestellt, dass die Membran, auf die in [5] Modelle fur die Gaspermeation angewandt
wurden, nicht auf diesem Wirkprinzip beruht. Es handelte sich dabei um einen
Membrankontaktor (ausgefuhrt als Doppelmantelrohr), in dem das Ethen selektiv absorbiert,
mit der flissigen Losung uber eine Membran auf die AuRenseite des Rohres transportiert und
dort wieder desorbiert wurde. Daraus ergab sich fir diese Arbeit ein geé&nderter

Simulationsauftrag, der die Implementierung des Membrankontaktors vorsah.

Aufgrund der nicht ausreichenden Recovery des Membrankontaktors von 87% bezlglich
Ethen wurden zwei Varianten fur den Einsatz des Membrankontaktors erstellt. In Variante 1
wurde das durch den Membrankontaktor nicht abgetrennte Ethen (13%) mit dem Ethan in die
Spaltdfen riickgefuhrt. Das Ethen wird dort im Gegensatz zum Ethan als inert angenommen,
daher im Anlagenkreis gefiihrt und tritt unverédndert wieder in den Tieftemperaturteil ein. In
Variante 2 wurde dem Membrankontaktor eine Rektifikationskolonne nachgeschaltet, was
eine Erhdhung der Recovery von Ethen auf ca. 99,7% ergab. Gegenuber der Referenz (ca.
59,2 t/h) wurden durch Variante 1 mit ca. 57 t/h 3,6% und durch Variante 2 mit ca. 55,2 t/h
6,6% im HD-Dampf Import eingespart. Durch die héhere Ethenmenge im Analagenkreis in
Variante 1 wurde in der Spaltgasverdichtung mehr HD-Dampf bendtigt als in der Referenz,
dadurch erhohte sich gleichzeitig der Export von MD- und ND-Dampf um ca. 9% und 4%.
Durch die Rektifikation in Variante 2 wurde der MDD Export um ca. 48% reduziert.

Unter Annahme eines polytropen Wirkungsgrades in den Verdichterstufen des
Ethenverdichters von 80% ergaben sich insgesamt Einsparungen im HD-Dampf Import von
ca. 14% fir Variante 1 und ca. 16% fiir Variante 2. In weiteren Uberlegungen wurden beide
Varianten mit ausgewahlten Zwischenkihlungen aus der in dieser Arbeit durchgefiihrten
Studie kombiniert. Dadurch ergab sich fiir beide Varianten insgesamt eine Einsparung im HD-
Dampf Import von ca. 41% (Propen, erste Druckstufe). Der Export von MD-Dampf wurde
dabei in Variante 1 um ca. 90% verringert. In Variante 2 reichte der vorhandene MD-Dampf
zum Betrieb der Zwischenkihlungen nicht mehr aus und MD-Dampf musste importiert
werden. Bei anndhernd gleichen riickgewonnenen Ethenmengen wie in der Referenz wurde in

beiden Varianten aufgrund der geschlossenen Ausfiihrung des Ethenkéltekreislaufes (nur
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gasférmiges Ethen wird abgefihrt) eine stiindlich héhere Menge an gasférmigem Ethen
gegeniiber der mit offenem Ethenkéltekreislauf ausgefuhrten Referenz (gasférmiges und
flissiges Ethen werden abgefiihrt) exportiert. In Variante 1 waren es ca. 4,6 t/h (+8,4%) und

in Variante 2 ca. 4,9 t/h (+9%) mehr, die aus der Anlage gasférmig exportiert wurden.

In Kapitel 6 wurde ein kontinuierlicher Adsorptionsprozess zur Trennung verschiedener
Zusammensetzungen der Spaltgase implementiert. Dabei wurden fur die Simulation des
Adsorptionsprozesses bendtigte Prozessdaten tber eine ActiveX-Schnittstelle aus KBC Petro-
SIM® in MATLAB® eingelesen. In MATLAB® wurde der Adsorptionsprozess simuliert und

die dabei berechneten Daten iiber die Schnittstelle wieder an KBC Petro-SIM® iibergeben.

Auf Grundlage der Ergebnisse aus der Parameterstudie [8] hinsichtlich Reinheit und Recovery
wurden Zusammensetzungen ausgewahlt, fur die eine Verfahrenssimulation erstellt und ein

Adsorptionssystem implementiert werden sollte [9].

In dieser Arbeit wurde festgestellt, dass die in der Parameterstudie [8] berechneten Recoveries
zur Beurteilung Gber eine Verwendung in der Verfahrenssimulation ungeeignet waren.
Weiters wurde festgestellt, dass eine in [2] (Basis fur [8]) angefiihrte Bedingung fir den
kontinuierlichen Adsorptionsprozess (Spllzeit < Adsorptionszeit) durch den in [8]
angewandten MATLAB®-Algorithmus nicht erfiillt wird.

GemaR den Festlegungen in [9] wurden Verfahrenssimulationen unter Einsatz eines
Adsorptionssystems flr die Komponentenmischungen Feed 1 (Wasserstoff, Methan, Ethan,
Ethen), Feed 3 (Wasserstoff, Methan, Ethen) und Feed 6 (Methan, Wasserstoff) erstellt. Jede
Verfahrenssimulation wurde fur weiterfihrende Untersuchungen in zwei Varianten erstellt.
Eine Variante dient ausschliellich der Ermittlung der optimalen Parameter (Druck und
Temperatur) fur den Adsorptionsprozess. Mit der zweiten Variante kann die gesamte Anlage
simuliert werden. Dazu sind die zuvor ermittelten, optimalen Parameter in die Simulation zu
ubertragen und auf Basis der Ergebnisse des Adsorptionsprozesses ist die
Verfahrenssimulation entsprechend anzupassen. In den Simulationen wurden je nach Bedarf
Methan- und Ethankaltekreislaufe zur Bereitstellung der bendtigten tiefen Temperaturen
implementiert. Hauptsachlich durch die Turbokompressoren der Kaltekreislaufe und die
Verdichtung des Extraktes ergab sich in den Voruntersuchungen fiir den Tieftemperaturteil
ein Leistungsbedarf von ca. 30 MW fir Feed 1, 59 MW flr Feed 3 und 20 MW fiir Feed 6. Im

Referenzverfahren ist eine Leistung von ca. 16 MW aufzubringen.
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8 Ausblick

Fur den Einsatz von Vor- und Zwischenkthlungen

(0]

Ein alternatives Kaltemittel zu Isobutan, mit dem eine Kihlung auf tiefere Temperaturen
einerseits und eine Kondensation mit Kihlwasser bei niedrigerem Druck andererseits
maoglich ist, wiirde das Optimierungspotential positiv beeinflussen.

Eine in weiteren Arbeiten zu prifende Mdglichkeit ware die Nutzung von Kélteleistung
aus vorhandenen Strémen in der Anlage zur VVor- bzw. Zwischenkuhlung.

Die Untersuchung, ob der Antrieb der Turbine des Turbokompressors des Isobutan (oder
alternativer Kéltemittel)-Kaltekreislaufes durch Dampf der Niederdruckstufe vom
Grenzfall zum Betriebsfall werden konnte, ist zu empfehlen.

Berechnungen der Warmedubertragungsflachen der installierten Kihler tiber die Mittel der
Stromungsmechanik (Nuf3elt, etc.) und Vergleich mit bereits installierten.

Aus den Untersuchungen ist hervorgegangen, dass pro eingesetztem Kilogramm MD-
Dampf mehr als ein Kilogramm HD-Dampf gegeniiber der Referenz eingespart wird.
Unter Berucksichtigung der Exergie der Druckstufen waren zur 6konomischen

Beurteilung weiterfiilhrende, monetére Berechnungen notwendig.

Fur Membranverfahren

(0}

Bei der Absicht, dieses spezielle Membranverfahren anzuwenden bzw. intensiveren
Prufungen zu unterziehen, ist aus thermodynamischen und reaktionstechnischen Aspekten
eine Untersuchung des Absorptionsprozesses unter Beriicksichtigung der Komponenten,
die im Eingangsstrom enthalten sind, in Abhangigkeit der den Absorptionsprozess
beeinflussenden Parameter unumganglich.

Die Technologie des Membrankontaktors ist gegeniber Membranen, deren Wirkprinzip
die Gaspermeation ist, aufwéndiger, der Prozess komplizierter, wartungsintensiver und
teurer. In [5] bzw. [7] konnten keine Membranen mit Wirkprinzip Gaspermeation
gefunden werden, die sowohl die geforderten Reinheiten als auch wirtschaftliche
Recoveries erzielten. Weitere Literaturstudien und eigene oder in Kooperation
durchgefuhrte Entwicklungen von Membranen (Gaspermeation) zur Trennung von
Spaltgasmischungen wéren daher anzuregen.

Insbesondere die Forschung nach Membranen, durch die selektiv Wasserstoff und Methan

aus den Spaltgasen mit jeweils hoher Recovery abgetrennt werden bzw. Wasserstoff von
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Methan abgetrennt wird, wiirde zu deutlichen energetischen Einsparungen fiihren, da die
Kondensation dieser Komponenten besonders energieintensiv ist.

0 Beim Einsatz von Membranen zur Abtrennung einer Komponente sollte berticksichtigt
werden, dass jene Komponenten die weiteren Trennprozessen zuzuftihren sind, aufgrund
der hoheren Driicke, Uber die Retentatphase gewonnen werden. Insbesondere bei
nachgeschalteten Kondensationsprozessen bringt das energetische Vorteile mit sich.

0 Maglichkeiten der Desorption bei héheren Driicken und der Gewinnung von Ethen tber
die Retentatphase (héherer Druck zur weiteren Verwendung) durch Einsatz eines
Absorbens, das Ethan absorbiert und einer Membran die fur Ethen undurchléssig ist,

konnten gepriift werden.
Fur Adsorptionssysteme

o Indieser Arbeit wurden Unstimmigkeiten im verwendeten Algorithmus in [8] festgestellt.
Um eine vollstandige Aussage Uber das energetische Optimierungspotential tatigen zu
konnen, ist eine Uberarbeitung des Algorithmus aus [8] durchzufiihren.

o Die berechneten Recoveries in [8], aufgrund derer u.a. die Spaltgasmischungen zur
Trennung mittels Adsorption ausgewahlt wurden [9], waren ungeeignet. Eine Neuauswahl
Uber eine Parameterstudie wie in [8] mit Uberarbeitetem Algorithmus und dem in dieser
Arbeit vorgeschlagenen Bilanzraum zur Berechnung der Recoveries wird empfohlen.

0 Zur Abtrennung einer Komponente ist es sinnvoll (nach Moéglichkeit), Adsorber zu
verwenden, die jene Komponenten, die weiteren Trennprozessen zugefihrt werden, tber
die Raffinatphase gewinnen, weil dort die hoheren Driicke vorhanden sind und dies
insbesondere fur nachgeschaltete Kondensationsprozesse energetisch von Vortelil ist.

0 Derzeit wird das Extrakt bei 0,1 bar aus dem Adsorptionssystem gewonnen. Eine
Verdichtung mindestens auf Forder- bzw. Lieferdruck ist notwendig und geht zu Lasten
des Optimierungspotentials. Moglichkeiten zur Trennung des Adsorbates vom Adsorbens
bei hoheren Driicken sollten geprift werden.

0 Bei Verwendung eines Adsorptionssystems zur Abtrennung von Wasserstoff sollte darauf
geachtet werden, dass die Recovery beziiglich Wasserstoff ausreichend hoch ist, damit
Restmengen in nachgeschalteten Trennprozessen in denen Kondensation eingesetzt wird
keine tieferen Kondensationstemperaturen verursachen und dadurch auf den Einsatz von

Methan-Kalte verzichtet werden kann.
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o Die zur Voruntersuchung erstellten Simulationen sind nach Uberarbeitung des
Algorithmus aus [8] und durchgefuhrter Parameterstudie anzupassen und zu optimieren.
0 Madglichkeiten zur Entlastung der Kolonnen durch Kombination mit Membranverfahren

(Seitenabzug, Feedvorreinigung oder Membran im Kondensatorsystem) sollten untersucht

werden.
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Formelzeichen  Bezeichnung Einheit
A Waérmedibertragungsflache m?2
a Parameter der erweiterten Antoine-Gleichung -
a Parameter der PR-Gleichung J m® mol~?
b Parameter der erweiterten Antoine-Gleichung K
b Parameter der PR-Gleichung m* mol~?*
c Parameter der erweiterten Antoine-Gleichung K
d Parameter der erweiterten Antoine-Gleichung -
e Parameter der erweiterten Antoine-Gleichung K™t
f Parameter der erweiterten Antoine-Gleichung -
H Spezifische molare Enthalpie Jmol™*
h Massespezifische Enthalpie Jkg™
k Bin&rer Parameter J mé mol™*
m Massenstrom kgs™
n Polytropenexponent -
n Stoffmenge mol, kmol
P Druck Pa, bar
P. Kritischer Druck Pa, bar
Py Reduzierter Druck -
AP Druckverlust Pa, bar
Q Warmeleistung W, KW
R Allgemeine Gaskonstante Jmol t K™
Temperatur K
Te Kritische Temperatur K
Tr Reduzierte Temperatur -
U Warmedurchgangskoeffizient Wm2K?
\Y, Molares Volumen m* mol~*
W Thermische Leistung W
y Molanteil in der Gasphase -
Z Realgasfaktor (Kompressibilitatsfaktor) -
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Zan

Term zur Berechnung des Realgasfaktors der
anziehende Wechselwirkungen bertcksichtigt

Zab

Term zur Berechnung des Realgasfaktors der
abstoBende Wechselwirkungen bertcksichtigt

Griechische Symbole

Formelzeichen

Bezeichnung Einheit

o

Parameter zur Berticksichtigung der
Temperaturabhdngigkeit in der PR-Gleichung

w

Azentrischer Faktor -

Indizes

Formelzeichen

Beschreibung

ab Aus dem System abfiihrend
ein Auf eintretende GroRen bezogen
ges gesamt
i Bezug auf eine Komponente
] Bezug auf eine Komponente
k Kaltes Medium (Kéltemittel)
spuel Spiilgas
stufe Verdichterstufe
\Y Verdichter
w Warmes Medium (zu kiihlendes Medium)
zu Dem System zufiihrend
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13 Anhang
13.1Modelleinschrankungen bei Membrankontaktoren

Aufgrund des Inhalts von Publikation [10], aus der die gewéhlte Membran entnommen ist,
wird davon ausgegangen, dass das in [5] ausgezeichnete Modell 3 fur diese Membran nicht
angewendet werden kann. In [7] wird ausschlieBlich Modell 3 auf die in [5] angegebenen
Membranen in der Parameterstudie angewandt. Die Auswahl einer Membran basiert auf den

Ergebnissen aus [7].

Die Ergebnisse aus [7] werden hier fir die gewahlte Membran als gegenstandslos betrachtet.

Das wird auf den folgenden Seiten argumentiert.
Aus den vorangegangenen Arbeiten [5,7]
[5] beinhaltet u.a.:

o Literaturstudie zur Findung von Membranen zur Trennung von Gemischen aus den
Komponenten H,, CH,4, C,H,4 und C,He.

o Literaturstudie zur Findung von Modellen zur lokalen und globalen Berechnung von
Recoveries, Reinheiten, Konzentrationsverldufen etc. zu den Membranen

o0 Anwendung der Modelle auf die gefundenen Membranen und Validierung

0 Beschreibung des Einflusses der Variation der Parameter Eingangsdruck, Druckverhéltnis

Eingang zu Permeat und Trennflache auf die Trenncharakteristik.
[7] beinhaltet:

Auf Basis von [5] wird in [7] eine Parameterstudie tber die zehn Membranen mit Modell 3

durchgefuhrt.
Dabei werden die Parameter wie folgt variiert:

o Konstanter Eingangsdruck bei 32,53 bar und variables Druckverhaltnis (Druck des
Eingangs zum Permeat) zwischen 2,5 und 10

o0 Konstantes Druckverhaltnis von Eingang zu Permeat bei 2,5 und variabler Eingangsdruck
zwischen 1,013 und 32,52 bar
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Ergebnis aus [5,7]

Im Ergebnis aus [5] werden zehn Membranen gefunden, auf die, neben anderen Modellen,
Modell 3 angewandt wird. Aufgrund von anschliefenden Validierungen wird dieses Modell
als jenes identifiziert, das die Trennung am besten beschreibt. Die Auswirkungen der
Variation der oben angeflihrten Prozessparameter auf die Trenncharakteristik werden

dargestellt.

Im Ergebnis aus [5] werden die Recoveries und Reinheiten der Komponenten unter
Anwendung von Modell 3 auf die in [5] beschriebenen Membranen bei Variation der zuvor

beschriebenen Parameter berechnet und verglichen.

Die in [5,7] als Membran 8 ausgewiesene Membran wird aufgrund der berechneten Werte fir
Ethen aus der Parameterstudie (Recovery iiber 98%, Reinheit iber 98 mol%, Flache 5000m?)
[7] fur die Verfahrenssimulation ausgewdéhlt und dieser Arbeit zur Implementierung in

Auftrag gegeben.

In [5] (Seite 41) wird angefuhrt, dass die in die Arbeit aufgenommenen Membranen auf dem

Trennprinzip der Gaspermeation beruhen.

Die Struktur von Modell 3 [5] (Verwendung der Partialdruckdifferenz als treibende Kraft,
Komponentenbilanz unter Einbezug der Permeanz) l&sst die Absicht auf Anwendung auf

Membrane, deren Wirkprinzip auf Gaspermeation beruht, erkennen und logisch rechtfertigen.

Aufgrund der Ausfiihrungen in [10] wird hier davon ausgegangen, dass es sich bei Membran
8 [5] um eine Membran handelt, deren Trennprinzip nicht die Gaspermeation ist. Vielmehr ist
es eine spezielle Form eines Membrankontaktors, dessen Wirkprinzip auf Absorption und

Desorption beruht.
Funktionsprinzip des in [5] als Membran 8 ausgewiesenen Membranverfahrens

Das in den Apparat eintretende Gasgemisch aus Ethan und Ethen wird mit wassriger
Silbernitratlésung im Gleichstrom am Boden einer Hohlfaser-Ultrafiltrationsmembran im
Lumen eingefiihrt. Das Silbernitrat absorbiert selektiv das Ethen. Es permeiert nicht das Gas,
sondern die flussige Silbernitratlésung in der das Ethen absorbiert wurde, durch die Membran.
Nach Permeation auf die Aulenseite, wird das Ethen desorbiert und die LOsung im

Gegenstrom wieder zum Boden ruckgefiihrt. Das eigentliche Trennprinzip ist dabei
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Absorption/Desorption, nicht die in [5] zu Grunde gelegte Gaspermeation. Die Membran stellt
eine konstruktive Mdglichkeit dar, die Abmessungen von Absorber, Desorber und Gas-
Flissig-Abscheider kompakt zu halten. Die beste Performance (berechnet aus dem Verhéltnis
von vermessener Recovery zu berechneter Recovery bei idealen Bedingungen) des
dargestellten Verfahrens wird erreicht, wenn die gesamte Losung kurz vor Erreichen des
Kopfes permeiert, da eine hohere Verweilzeit erreicht wird. Eigentlich handelt es sich bei der

Erhohung der Verweilzeit um eine Optimierungsmalinahme der Absorption.
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. ! Hallow fiber High Low Condenserf ]/
Resarvair B h i MeMBrane  Retantate . . pressurs pressura CW = Al l_}_m_- E
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W - A r-3H
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carrier salution = e et
N (b) Canventional gas-liquid N e . g
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membrana contacter systam. solution

i . o CW: cooling water; MFC: Mass flow controller; P: Prassure gauge
Fig. 1. Proposed membrane system and conventional gas—liqud membrane

contactor system consisting of absorption and stripping modules. Fig. 2. Schematic of experimental apparatus

Abb. 13-1: Funktionsprinzip Membran 8 (links) [10], Aufbau im Experiment (rechts) [10]

Im Versuch wurde die Membran unterschiedlich prépariert (Abb. 13-2). In Modul C beginnt
die Silbernitratlosung kurz nach Einfuhrung zu permeieren, in Modul B erst nach einem

gewissen Abstand zum Einlass und in Modul A erst kurz vor Erreichen des Kopfes.

Bei sofortigem Einsetzen des Permeierens werden im Vergleich die schlechtesten Ergebnisse
hinsichtlich Recovery erzielt. Dies ist auf eine geringe Verweilzeit und unginstige
Stromungsfihrung am Rohreinlass zurlickzufiihren. Modul A weist die hdchste Recovery auf

und Modul B liegt zwischen den Modulen A und C.
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Fig. 4. Liguid permeation behavior of three modules. (a) Module A, ()
module B and (c) module C.

Abb. 13-2: Permeation der Module A, B und C [10]

Fur die in [5] durchgefiihrten lokalen Modellierungen werden Permeanzen bendétigt. Teramoto
et al. [10] gibt zwar eine Permeanz an, bezeichnet diese aber selbst als ,,Scheinpermeanz* und
weist darauf hin, dass diese nicht jener Permeanz entspricht, die Ublicherweise in der

Gaspermeation verwendet wird.

Diese Art von Permeanz, wie sie in [10] angegeben ist, dient als Vergleichswert, um diese

Technologie mit konventionellen Membranverfahren vergleichen zu kénnen.

Teramoto et al. [10] berechnet die Permeanz U(ber eine mittlere logarithmische
Partialdruckdifferenz aus den Partialdriicken der in den Absorberteil des Kontaktors
eintretenden und aus dem Kontaktor austretenden Spezies unter der Berlicksichtigung der
Anwesenheit von Dampf (Dampfdruck, Wasser bei 298K und 1 atm). Es handelt sich bei
dieser Permeanz daher um einen globalen Wert, der nicht als RechengroRe zur Anwendung

fur eine lokale Modellierung geeignet ist.
Zusammenfassung und Fazit

In [5] wird davon ausgegangen, dass Membran 8 auf dem Wirkprinzip der Gaspermeation
beruht. Modell 3, das aufgrund seiner Struktur zur Beschreibung von Gaspermeation geeignet
ist, wird dort unter Verwendung der in [10] angegebenen Permeanz auf die Membran

angewandt.
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Aus Sicht der Verfahrenssimulation handelt es sich bei der in [5] ausgewiesenen Membran 8
nicht um die Technologie der Gaspermeation, sondern um eine spezielle Konstruktion eines
Membrankontaktors, entsprechende Definitionen finden sich auch in [10]. Die eigentliche
Trennung basiert auf Absorption und Desorption, nicht auf Gaspermeation, und die treibende

Kraft fur den Stoffiibergang ist nicht die radiale Partialdruckdifferenz uber die Membran.

Die Validierung des Modells 3 in [5] wurde mit Membranen durchgefuhrt, die tatséchlich
durch Gaspermeation funktionieren [5]. Die Aussagen der Validierung kénnen daher nicht auf

Membrane anderen Wirkungsprinzips angewandt werden.

Bei der aus [10] entnommenen und in [5] zur Berechnung verwendeten Permeanz handelt es
sich nicht um eine Permeanz, wie sie flir Gaspermeation verwendet wird. Es handelt sich
dabei um eine Scheinpermeanz [10] die einen Vergleich mit konventionellen
Membranverfahren ermdglicht. Diese Permeanz wird daher zur Verwendung flr eine lokale

Modellierung als ungeeignet angesehen.

Aufgrund der angefiihrten Griinde werden die Ergebnisse aus [5,7] fur die der
Verfahrenssimulation zur Implementierung vorgegebene Membran 8 als gegenstandslos
betrachtet.

13.2 Annahme von Wirkungsgraden und Wirkungsgradbereinigung

Die in der Referenz [4] vorgegebenen isentropen Wirkungsgrade der einzelnen
Verdichterstufen wurden aus gemessenen Prozessdaten berechnet, dies beinhaltet
Unsicherheiten [11].

Die in [4] vorgegebenen isentropen Wirkungsgrade betragen in der ersten Verdichterstufe
76%, der zweiten 78%, der dritten bei 48% und der vierten 95%.

Ob und in welcher Hohe ein gednderter Betrieb des Tieftemperaturteils (verdnderter Massen-
und Volumenstrom, andere Temperatur u.a.) Einfluss auf den Betriebspunkt des Kompressors
nimmt, kann hier nicht beantwortet werden, weil dafiir erforderliche Informationen wie

Verdichterkennfelder und Datenblatter fiir den Turbokompressor nicht vorliegen.

Aus diesem Grund wird angenommen, dass der Turbokompressor fur jede Konfiguration des
Tieftemperaturteils der in dieser Arbeit simuliert wird, entsprechend optimal ausgelegt ist.

Dabei wird in jeder durchgefuhrten Simulation in den Verdichterstufen ein polytroper
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Wirkungsgrad von 80% angenommen. Dass dabei ein polytroper und kein isentroper
Wirkungsgrad angenommen wird, begriindet sich damit, dass der polytrope Wirkungsgrad, im
Gegensatz zum isentropen, in den verwendeten Modellen unabh&ngig vom jeweiligen
Druckverhaltnis der Verdichterstufen ist. Die in der Simulation des realisierten Verfahrens [4]
eingestellten Druckverhaltnisse in den einzelnen Verdichterstufen sind unterschiedlich. Durch
die Annahme eines polytropen Wirkungsgrades ist dieser Aspekt, aufgrund der

Unabhéangigkeit, nicht weiter zu bercksichtigen.

Die vorgegebenen Wirkungsgrade der Verdichterstufen nehmen Einfluss auf die von der

Turbine zu erbringende Leistung und damit auch auf den HD-Dampf Import.

Wie sich die Werte angenommener polytroper Wirkungsgrade auf den Wert des HD-Dampf
Importes bzw. auf die bendtigte Leistung des Verdichters auswirken, ist zu untersuchen. Kann
der Einfluss quantitativ festgestellt werden, ist es moglich, den Anteil des HDD Importes der
durch  Modifizierung des Wirkungsgrades verursacht wird, aus dem Ergebnis
herauszurechnen, explizit darzustellen und Trennverfahren sowie Kihlsystem kdnnen
unabh&ngig von der Wahl des polytropen Wirkungsgrades bewertet werden. Das Ergebnis ist

somit wirkungsgradbereinigt.

Die polytropen Wirkungsgrade werden in allen Verdichterstufen (vier Stufen) variiert. Um ein
vollstandiges Bild tber den Einfluss des polytropen Wirkungsgrades zeichnen zu kénnen, ist

ein moglichst breiter Bereich, innerhalb dessen der Wirkungsgrad variiert wird, zu wéhlen.
Die Untersuchung wird in zwei Hauptschritten durchgefuhrt:
0 Untersuchung des Einflusses des polytropen Wirkungsgrades auf die Verdichterleistung

Diese Untersuchung grenzt im Ergebnis den polytropen Wirkungsgradbereich ein, in dem der

Betrieb des Verdichters angenommen wird.
o0 Untersuchung des Einflusses des polytropen Wirkungsgrades auf den HD-Dampf Import

Das Ergebnis dieser Untersuchung ist eine Darstellung des HDD Importes uber den
polytropen Wirkungsgrad im eingegrenzten Bereich, durch die der Wirkungsgradeinfluss

erfasst wird.



13 Anhang 106

Einfluss auf die Gesamtleistung des Ethenverdichters :

HD Dampf : W-9

Ethen ()

T-1 G-1 G-2 G-3 G-4

r'i‘lZLLD51 rhzufDSZ l'hZLLDS3 rhzuiDSzl

Abb. 13-3: Untersuchung der Verdichterleistung aus der Referenz [4] als Funktion des
polytropen Wirkungsgrades

Ethen aus Membrankontaktor

HD Dampf

Ethen (g)

G-1 G-2 G-3 G-4

gy ps1 gy ps2 gy ps3 Mgy psa

Abb. 13-4: Untersuchung der Verdichterleistung unter Einsatz des Membrankontaktors nach
Variante 1(siehe Kapitel 4.3) als Funktion des polytropen Wirkungsgrades

Ethen aus Membrankontaktor Ethen aus Rektifikation

HD Dampf W-9

Ethen (g)

T-1 G-1 G-2 G-3 G-4

May_ps1 myy ps2 1y ps3 hyy_pss

Abb. 13-5: Untersuchung der Verdichterleistung unter Einsatz des Membrankontaktors nach
Variante 2(siehe Kapitel 4.4) als Funktion des polytropen Wirkungsgrades

Die Summe der Leistungen der Verdichterstufen (W;) ergibt die Gesamtleistung des

Verdichters (Wy ges), mechanische Verluste werden nicht bertcksichtigt.

Jede Verdichterstufe wird zusatzlich zur austretenden Masse der VVorstufe mit der zugefuhrten

Masse der jeweiligen Druckstufe der Ethenkalte des Ethenkaltekreislaufes (i, ;) belastet.
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Untersucht wird die Gesamtleistung des WVerdichters bei Variation der polytropen
Wirkungsgrade in jeder Verdichterstufe in einem Bereich von 15% bis 99%. Die npo sind

dabei aber in jedem Untersuchungsschritt in allen vier Verdichterstufen gleich.

145 -
% 125 +
= %
BE05 3
2 S g5 1\
b g I|"'l.'._ .. . |
g B oG5 - \x_\;- ‘gewalllte:rBetnebsbereuzlL
- N h
Eg 45 Sl
g [,
E 25 e e e N —
j T T T T T T T -
15 25 33 45 53 ) T3 a5 25
polytroper Wirkungsgrad
Tpol [‘]
----- Referenz - Warlantel  --------Varante?

Abb. 13-6: Gesamtleistung des Verdichters tber dem polytropen Wirkungsgrad der
Verdichterstufen

Abb. 13-6 stellt die Gesamtleistung des Verdichters tber den polytropen Wirkungsgrad der
Verdichterstufen dar. Aufgrund des Anstieges der Verdichterleistung bei Wirkungsgraden
unter 70% und die damit verbundene wirtschaftliche Mehrbelastung wird ein Betrieb
unterhalb dieses Wertes ausgeschlossen. Es wird angenommen, dass jede Verdichterstufe in
einem polytropen Wirkungsgradbereich zwischen 70% und 99% betrieben wird. Der Einfluss

des Wirkungsgrades wird flr diesen Bereich, im Detail, folgend betrachtet.
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Abb. 13-7: Gesamtleistung des Verdichters tiber dem polytropen Wirkungsgrad der
Verdichterstufen im begrenzten Einsatzbereich

Werden die Verdichterstufen bei polytropen Wirkungsgraden zwischen 70% und 99%
betrieben, ergibt sich der in Abb. 13-7 dargestellte Verlauf. Zwischen den gewéhlten unteren
(70%) und oberen (99%) Extremwerten des polytropen Wirkungsgrades ergibt sich, bezogen
auf den unteren, ein Unterschied in der Leistung von ca. 33% (fir den Referenzfall entspricht
das ca. 5,3 MW, fur Variante 1 ca. 5,5 MW und Variante 2 ca. 5,2 MW).

Fazit:

Aus der Untersuchung des Einflusses des polytropen Wirkungsgrades auf die
Verdichterleistung, wird angenommen, dass die Verdichterstufen, aus Grinden der

Wirtschaftlichkeit, bei polytropen Wirkungsgraden zwischen 70% und 99% betrieben werden.

Zwischen polytropen Wirkungsgraden von 70% und 90% in den Verdichterstufen liegt ein
Unterschied in der Leistung von ca. 33%. Eine Bericksichtigung dieses Einflusses in der

Beurteilung der alternativen Verfahren wird dadurch empfohlen.
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Untersuchung des quantitativen Einflusses des polytropen Wirkungsgrades auf den
HDD Import

[ = =
= b2
j

58 1w

Ln
Lo R T O . 1
| I |
i

N W
m M
-
RO

HD-DampfImport
(=9

#HDD Impottin [t /1]
L L L e B
[octo S e TR S TR 9 (]
¢
3
el
4
r

L
(=2

7a T3 a0 a3 90 95 100
polytroper Witkungssrad
Mpe1 [-]

----- Referenz - Vatantel  -——---—Vatante2

Abb. 13-8: HD-Dampf Import Giber dem polytropen Wirkungsgrad der Verdichterstufen

In Abb. 13-8 ist der HD-Dampf Import bei Variation des polytropen Wirkungsgrades,
innerhalb des zuvor definierten Bereiches Abb. 13-7 dargestellt. Der quantitative Verlauf des
HD-Dampf Imports als Funktion des polytropen Wirkungsgrades der Verdichterstufen des
Ethenverdichters wird fir die durchgefuhrten Simulationen dieser Arbeit explizit dargestellt.

Nachfolgend sind dazu drei Beispiele angefiihrt.
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Fur die untersuchten Zwischenkihlungen aus Kapitel 3
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Abb. 13-9: Beitrage von Zwischenkiihlung und Annahme des polytropen Wirkungsgrades auf

den HD-Dampf Import, hier am Bsp. ZK1 (Sim1)

Aus Abb. 13-9 geht hervor, dass sich ein polytroper Wirkungsgrad in den Verdichterstufen

unter ca. 72% negativ auf die Einsparung des Importes von HD-Dampf auswirkt. Der

Unterschied in der Einsparung von HD-Dampf zwischen 70% und 99% polytroper

Wirkungsgrad liegt bei tber 100%. Bis zu Wirkungsraden von ca. 92% leistet die

Zwischenkihlung den héheren Beitrag an der Einsparung.
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Fur den Membrankontaktor nach Variante 1 (siehe Kapitel 4.3)
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Abb. 13-10: Beitrdge von Zwischenkiihlung, Membrankontaktor nach Variante 1 und
Annahme des polytropen Wirkungsgrades auf den HD-Dampf Import, hier am Bsp. Variante
1 + Zwischenkuhlung (Sim11)

In Abb. 13-10 ist zu erkennen, dass polytrope Wirkungsgrade in den Verdichterstufen unter
ca. 74% nicht zur Einsparung von HD-Dampf Import beitragen. Die verwendete
Zwischenkihlung leistet bis zu einem polytropen Wirkungsgrad von ca. 95% den grofiten
Beitrag an der Einsparung von HD-Dampf Import gegenuber der Referenz. Das
Trennverfahren hat bis zu ca. 76% den groRBeren Anteil an der Einsparung als die
Wirkungsgrade. Zwischen 70% und 99% Wirkungsgrad in den Verdichterstufen besteht ein

Unterschied von mehr als dem Doppelten in der Einsparung von HD-Dampf.
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Fur den Membrankontaktor nach Variante 2 (siehe Kapitel 4.4)

HD-DampfImportim Vergleich zur Referens
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Abb. 13-11: Beitrdge von Zwischenkihlung, Membrankontaktor nach Variante 2 und
Annahme des polytropen Wirkungsgrades auf den HD-Dampf Import, hier am Bsp. Variante
2 + Zwischenkihlung (Sim15)

In Abb. 13-11 ist zu erkennen, dass polytrope Wirkungsgrade unter 74% in den

Verdichterstufen, keinen Beitrag zur Einsparung an HD-Dampf leisten. Bis zu

Wirkungsgraden von 95% hat die Zwischenkiihlung den grofiten Anteil an der Einsparung.

Das Trennverfahren hat bis zu ca. 78% den groReren Anteil an der Einsparung als die

Wirkungsgrade. Zwischen 70% und 99% Wirkungsgrad in den Verdichterstufen besteht auch

hier ein Unterschied von mehr als dem Doppeltem in der Einsparung von HD-Dampf.
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13.3Berechnung der Sattigungsdampfdruckkurven

Die Berechnung der Sattigungsdampfdruckkurven in den Kapiteln 2 (Abb. 2-2) und 3 (Abb.
3-5) erfolgt Uber eine erweiterte Antoine-Gleichung die in KBC Petro-SIM® (Version 4.1)

verwendet wird.

Erweiterte Antoine-Gleichung:

LN(P)=a+ +d-LN(T)+e-Tf (13-1)

b
(T +0¢)
Der Druck P ist dabei in [kPa] einzusetzen und die Temperatur T in [K]. Die Temperatur

kann dabei nicht explizit berechnet werden, ihr Wert ergibt sich durch Iteration.

In der folgenden Tabelle sind die Werte der Parameter der Antoine Gleichung angegeben:

Parameter H, CH,4 CoHe CoHy i-Butan
a 9,1827 31,35 44,0103 48,1101 58,7845
b -107,93 -1307,52 -2568,82 -2473,65 -4136,68
C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
d 0,1641 -3,2613 -4,9764 -5,7362 -7,0167
e*10° 60,22 2,942 1,464 1,937 1,037
f 2,00 2,00 2,00 2,00 2,00

Tab. 13-1: Parameter der erweiterten Antoine-Gleichung, Parameter aus KBC Petro-SIM®

Gultigkeitsbereiche der Antoine-Gleichung

Parameter Thin Tmax
von: [°C] [°C]
H, -260,1 -241,1
CH, -182,1 -82,75
CoHs -140,1 32,25
C,H, -168,1 9,209
i-Butan -108,1 134,9

Tab. 13-2: Glltigkeitsbereich der Parameter der Komponenten fir die erweiterte Antoine-
Gleichung, Gultigkeitsbereich aus KBC Petro-SIM®
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13.4Thermodynamische Methode nach Peng-Robinson (PR)

Die kubische Zustandsgleichung nach Peng-Robinson ist eine Modifikation der van der
Waals-Gleichung. Der Realgasfaktor (Kompressibilitatsfaktor) setzt sich dabei aus einem

anziehenden und einem abstolRenden Term zusammen:

Z= 7%+ 7% (13-2)
Uber den abstoBenden Term Z% wird das Eigenvolumen der Molekiile beriicksichtigt.
Darunter sind abstoRende Kréafte zwischen den Molekiilen zu verstehen.

ab — Y 13-3
Z% = o (13-3)

Das Eigenvolumen wird tber die Konstante b in GI. (13-3) berlicksichtigt. Dabei kann b fiir

den Reinstoff Uber die kritischen Daten berechnet werden:

R-T.
b =0,0778 -

(13-4)

c

Uber den Term Z%" werden die anziehenden Wechselwirkungen zwischen den Molekiilen

berucksichtigt:

an _— __ Cl(T)-V ]
= R-T-[VIV+b)+b-(V—>b)] (13-5)

Die Wechselwirkungen werden (ber den temperaturabhdngigen Parameter a(T)
berucksichtigt. Der Parameter kann fiur Reinstoffe, wie bereits zuvor die Konstante b, aus den

kritischen Daten berechnet werden:
a(T) =a-a(T) (13-6)

Der Parameter a(T) ist eine empirische Funktion. Uber den Faktor a werden die Kritischen

Daten miteinbezogen:

R?-T?
a = 0,45724 - < (13-7)
c
Und seine Temperaturabhangigkeit wird tber den Faktor a(T) beschrieben:
a(T) = [1+(0,37464 + 1,54226 - w — 0,26992 - w?) - (1 — T,°%)]" (13-8)

Im Faktor a(T) wird der azentrische Faktor w und die reduzierte Temperatur T, verwendet.
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Der azentrische Faktor w liegt meist in Tabellen vor. Die reduzierte Temperatur berechnet

sich aus dem Verhaltnis von Systemtemperatur zu kritischer Temperatur:

T =L (13-9)

Der Realgasfaktor selbst ist wie folgt definiert:

P-V
7 =— 13-10
2T (13-10)
Werden die Definitionen in GI. (13-11) eingesetzt, ergibt sich als Gleichung:
P-V vV T) -V
a(T) (13-11)

R-T V—-b R-T-WIWV+b)+b-(V—Db)

Fir Gemische

Zur Berechnung des thermodynamischen Zustandes von Gemischen mit der PR-Gleichung

werden die Parameter b und a(T) Uber Mischungsregeln berechnet.

Der Faktor b wird dabei Uber eine einfache Mischungsregel, als Summe der Produkte der

Konzentrationen und Eigenvolumina der Reinstoffkomponenten, beschrieben:

b= Z yi-b; (13-12)
i

Eine Mdglichkeit den Faktor a zu beschreiben, besteht in der Annahme einer quadratischen

Konzentrationsabhangigkeit:

a= Z Z Yi Vi Qij (13-13)
i

Der Kreuzkoeffizient- bzw. die Kreuzkoeffizienten a;; werden dabei Gber das geometrische
Mittel der Reinstoffparameter (a;; und a;; ) berechnet. Wobei dieses durch einen binaren

Parameter k;; korrigiert wird:

a;j = [(ai-aj;) (1 - ki) (13-14)

Die PR-Gleichung eignet sich besonders fur die Anwendung auf Kohlenwasserstoffe und wird

in KBC Petro-SIM® zur Anwendung im Tieftemperaturbereich empfohlen.
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13.5Einzelauswertungen und Darstellung des Einflusses der Wahl des
polytropen Wirkungsgrades auf den HD-Dampf Import

13.5.1 Zwischenkthlung 1 (Sim1)

Der Ethenverdichter des Tieftemperaturteils in der Referenzsimulation [4] wird durch
Installation von Zwischenkiihlungen zwischen den Verdichterstufen modifiziert. Dabei wird
mit Propen-Kélte auf -34°C geklhlt. In den Verdichterstufen wird ein polytroper

Wirkungsgrad von 80% angenommen.

ZK1 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Siml Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -24484,62 -17922,84 -18,96 -5829,69
Anderung zu Referenz [%0] -41,40 -65,57 -0,04 -41,22
HDD zu MDD [kg 1po/Kg mop] 1,37 - - -

CO, zu MDD [Kg co2/Kg moo] - - - 0,33

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [kg/h] -8443,08
Zwischenkihlung [kg/h]  -16041,54

Tab. 13-3: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 1 (Sim1), Teil 1: im Vergleich mit dem
Basisfall [4]

ZK1 (Siml) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 54959,10 13881,07 2032,36 30551,66
Recovery [Wt%)] 99,14 99,42 86,99 97,46
Reinheit [mol%] 99,84 97,07 99,84 k.A . erf.

Tab. 13-4: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 1 (Sim1), Teil 2: Angaben absolut
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Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Zwischenkihlung mit Propen-Kalte auf -34°C wird eine Einsparung im HD-Dampf
Import von ca. 24,5t/ h (41%) erreicht.

MD Dampf Export und CO, Emissionen

Die zusatzliche Leistung, die dadurch im Propenkéltekreislauf zu erbringen ist, wird tber
MD-Dampf eingebracht. Dadurch wird der MD-Dampf Export um ca. 18 t/h (66%) reduziert.
An CO; Emissionen werden ca. 5,8 t/h (41%) eingespart.

Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betrédgt 1,37. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 1,37 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO, Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,33. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,33 kg CO, Emissionen eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Durch die Zwischenkihlung werden ca. 16041,54 kg/h und. unabhéngig davon, durch die
Annahme des polytropen Wirkungsgrades ca. 8443,08 kg/h weniger an HD-Dampf bezogen.

Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]

Die Zwischenkihlung hat keinen Einfluss auf Recovery und Reinheit. Recovery und Reinheit
werden durch das Trennverfahren bestimmt und nicht durch den Wirkungsgrad in den
Verdichterstufen oder die Zwischenkihlung. Die Trennung der Spaltgase erfolgt in dieser

Simulation gleich wie in der Referenz, daher ergibt sich kein Unterschied in diesen GroRen.
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Einfluss der Annahme des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-12: Beitrédge von Zwischenkihlung und Annahme des polytropen Wirkungsgrades
auf den HD-Dampf Import, Zwischenkihlung 1 (Sim1)

Aus Abb. 13-12 geht hervor, dass sich ein polytroper Wirkungsgrad in den Verdichterstufen
unter ca. 72% negativ auf den Import von HD-Dampf auswirkt. Der Unterschied in der
Einsparung von HD-Dampf zwischen 70% und 99% polytroper Wirkungsgrad liegt bei tber
100%. Bis zu Wirkungsraden von ca. 92% leistet die Zwischenkiihlung den héheren Beitrag

an der Einsparung.
13.5.2 Zwischenkihlung 2 (Sim4)

Der Ethenverdichter des Tieftemperaturteils in der Referenzsimulation [4] wird durch
Installation von Zwischenkiihlungen zwischen den Verdichterstufen modifiziert. Dabei wird
mit Propen-Kalte auf -15°C gekilhlt. In den Verdichterstufen wird ein polytroper

Wirkungsgrad von 80% angenommen.
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ZK2 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Sim4 Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -20030,91 -15731,57 -11,08 -4769,28
Anderung zu Referenz [%] -33,87 -57,55 -0,02 -33,72
HDD zu MDD [Kg roo/Kg mpo] 1,27 - - -

CO; zu MDD  [Kg co2/Kg mpp] - - - 0,30

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [ka/h] -8443,08
Zwischenkihlung [kg/h]  -11587,83

Tab. 13-5: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 2 (Sim4), Teil 1: im Vergleich mit dem
Basisfall [4]

ZK2 (Sim4) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 54959,10 13881,07 2032,36 30551,66
Recovery [%] 99,14 99,42 86,99 97,46
Reinheit [mol%] 99,84 97,07 99,84 K.A . erf.

Tab. 13-6: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 2 (Sim4), Teil 2: Angaben absolut
Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Zwischenkuhlung mit Propen auf -15°C wird eine Einsparung im HD-Dampf
Import von ca. 20 t/ h (34%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Die zusatzliche Leistung, die dadurch im Propenkéltekreislauf zu erbringen ist, wird tber
MD-Dampf eingebracht. Dadurch wird der MD-Dampf Export um ca. 15,7 t/h (58%)

reduziert. An CO, Emissionen werden ca. 4,8 t/h (34%) eingespart.
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Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betragt 1,27. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 1,27 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO, Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,30. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,30 kg CO, Emissionen eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Durch die Zwischenkihlung werden ca. 11587,83 kg/h und. unabhéngig davon, durch die
Annahme des polytropen Wirkungsgrades ca. 8443,08 kg/h weniger an HD-Dampf bezogen.

Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]

Die Zwischenkihlung hat keinen Einfluss auf Recovery und Reinheit. Recovery und Reinheit
werden durch das Trennverfahren bestimmt und nicht durch den Wirkungsgrad in den
Verdichterstufen oder die Zwischenkihlung. Die Trennung der Spaltgase erfolgt in dieser

Simulation gleich wie in der Referenz, daher ergibt sich kein Unterschied in diesen GroRen.

Einfluss der Annahme des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-13: Beitrdge von Zwischenkihlung und Annahme des polytropen Wirkungsgrades
auf den HD-Dampf Import, Zwischenkihlung 2 (Sim4)
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Aus Abb. 13-13 geht hervor, dass sich ein polytroper Wirkungsgrad in den Verdichterstufen
unter ca. 72% negativ auf den Import von HD-Dampf auswirkt. Der Unterschied in der
Einsparung von HD-Dampf zwischen 70% und 99% polytroper Wirkungsgrad liegt bei tber
200%. Bis zu Wirkungsraden von ca. 84% leistet die Zwischenkiihlung den héheren Beitrag

an der Einsparung.
13.5.3 Zwischenkihlung 3 (Sim7)

Der Ethenverdichter des Tieftemperaturteils in der Referenzsimulation [4] wird durch
Installation von Zwischenkiihlungen zwischen den Verdichterstufen modifiziert. Dabei wird
mit Propen-Kalte auf -2°C gekdhlt. In den Verdichterstufen wird ein polytroper Wirkungsgrad

von 80% angenommen.

ZK3 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Sim7 Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -17113,33 -11424,92 -17,57 -4074,61
Anderung zu Referenz [%] -28,93 -41,79 -0,03 -28,81
HDD zu MDD [kg rpo/Kg moo] 1,5

CO; zu MDD  [Kg coz2/Kg mpp] 0,36

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [ka/h] -8443,08
Zwischenkihlung [ka/h] -8670,25

Tab. 13-7: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 3 (Sim7), Teil 1: im Vergleich mit dem
Basisfall [4]

ZK3 (Sim7) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 54959,10 13881,07 2032,36 30551,66
Recovery [%] 99,14 99,42 86,99 97,46
Reinheit [mol%] 99,84 97,07 99,84 K.A . erf.

Tab. 13-8: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 3 (Sim7), Teil 2: Angaben absolut
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Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Zwischenkuhlung mit Propen auf -2°C wird eine Einsparung im HD-Dampf Import
von ca. 17 t/ h (29%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Die zusatzliche Leistung, die dadurch im Propenkéltekreislauf zu erbringen ist, wird tber
MD-Dampf eingebracht. Dadurch wird der MD-Dampf Export um ca. 11,4 t/h (42%)

reduziert. An CO, Emissionen werden ca. 4 t/h (29%) eingespart.

Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhéltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betragt 1,5. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 1,5 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO, Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,36. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,36 kg CO, Emissionen eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Durch die Zwischenkihlung werden ca. 8670,25 kg/h und. unabhéngig davon, durch die
Annahme des polytropen Wirkungsgrades ca. 8443,08 kg/h weniger an HD-Dampf bezogen.

Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]

Die Zwischenkihlung hat keinen Einfluss auf Recovery und Reinheit. Recovery und Reinheit
werden durch das Trennverfahren bestimmt und nicht durch den Wirkungsgrad in den
Verdichterstufen oder die Zwischenkihlung. Die Trennung der Spaltgase erfolgt in dieser

Simulation gleich wie in der Referenz, daher ergibt sich kein Unterschied in diesen GroRen.
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Einfluss der Annahme des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-14: Beitrédge von Zwischenkihlung und Annahme des polytropen Wirkungsgrades
auf den HD-Dampf Import, Zwischenkihlung 3 (Sim7)

Aus Abb. 13-14 geht hervor, dass sich ein polytroper Wirkungsgrad in den Verdichterstufen
unter ca. 72% negativ auf den Import von HD-Dampf auswirkt. Der Unterschied in der
Einsparung von HD-Dampf zwischen 70% und 99% polytroper Wirkungsgrad liegt bei tber
300%. Bis zu Wirkungsraden von ca. 82% leistet die Zwischenkiihlung den héheren Beitrag

an der Einsparung.
13.5.4 Zwischenkihlung 4 (Sim5)

Der Ethenverdichter des Tieftemperaturteils in der Referenzsimulation [4] wird durch
Installation von Zwischenkiihlungen zwischen den Verdichterstufen modifiziert. Dabei wird
mit Propen auf -15°C gekuhlt. In Sim2 wird die Kihllast zwischen den Verdichterstufen
durch Vorkihlung auf -1°C, unter Einsatz von Isobutan, aufgeteilt. Der Turbokompressor des
Isobutan-Kéltekreislaufes wird durch MD-Dampf angetrieben. In den Verdichterstufen des

Ethenverdichters wird ein polytroper Wirkungsgrad von 80% angenommen.
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ZK4 CO;
] HDD Import MDD Export NDD Export o
SimS Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -20030,72 -9167,42 -37,63 -4769,23
Anderung zu Referenz [%] -33,87 -33,54 -0,07 -33,72
HDD zu MDD [Kg roo/Kg mpo] 2,18 - - -

CO; zu MDD  [Kg co2/Kg mpp] - - - 0,52

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [ka/h] -8443,08
Zwischenkihlung [kg/h]  -11587,64

Tab. 13-9: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 4 (Sim5), Teil 1: im Vergleich mit dem
Basisfall [4]

ZK4 (Simb) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 54959,10 13881,07 2032,36 30551,66
Recovery [%] 99,14 99,42 86,99 97,46
Reinheit [mol%] 99,84 97,07 99,84 K.A . erf.

Tab. 13-10: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 4 (Sim5), Teil 2: Angaben absolut
Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Zwischenkuhlung mit Propen auf -15°C wird eine Einsparung im HD-Dampf
Import von ca. 20 t/ h (34%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Die zusatzliche Leistung, die dadurch im Propenkéltekreislauf zu erbringen ist, wird tber
MD-Dampf eingebracht. Dadurch wird der MD-Dampf Export um ca. 9,2 t/h (33,5%)

reduziert. An CO, Emissionen werden ca. 4,8 t/h (34%) eingespart.
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Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betragt 2,18. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 2,18 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO, Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,52. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,52 kg CO, Emissionen eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Durch die Zwischenkihlung werden ca. 11587,83 kg/h und. unabhéngig davon, durch die
Annahme des polytropen Wirkungsgrades ca. 8443,08 kg/h weniger an HD-Dampf bezogen.

Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]

Die Zwischenkihlung hat keinen Einfluss auf Recovery und Reinheit. Recovery und Reinheit
werden durch das Trennverfahren bestimmt und nicht durch den Wirkungsgrad in den
Verdichterstufen oder die Zwischenkihlung. Die Trennung der Spaltgase erfolgt in dieser

Simulation gleich wie in der Referenz, daher ergibt sich kein Unterschied in diesen GroRen.

Einfluss der Annahme des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-15: Beitrdge von Zwischenkihlung und Annahme des polytropen Wirkungsgrades
auf den HD-Dampf Import, Zwischenkihlung 4 (Sim5)
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Aus Abb. 13-15 geht hervor, dass sich ein polytroper Wirkungsgrad in den Verdichterstufen
unter ca. 72% negativ auf den Import von HD-Dampf auswirken. Der Unterschied in der
Einsparung von HD-Dampf zwischen 70% und 99% polytroper Wirkungsgrad liegt bei tber
200%. Bis zu Wirkungsraden von ca. 84% leistet die Zwischenkiihlung den héheren Beitrag

an der Einsparung.
13.5.5 Zwischenkihlung 5 (Sim6)

Der Ethenverdichter des Tieftemperaturteils in der Referenzsimulation [4] wird durch
Installation von Zwischenkiihlungen zwischen den Verdichterstufen modifiziert. Dabei wird
mit Propen auf -15°C gekuhlt. In Sim2 wird die Kihllast zwischen den Verdichterstufen
durch Vorkihlung auf -1°C, unter Einsatz von Isobutan, aufgeteilt. Der Turbokompressor des
Isobutan-Kéltekreislaufes wird durch ND-Dampf angetrieben. In den Verdichterstufen des

Ethenverdichters wird ein polytroper Wirkungsgrad von 80% angenommen.

ZK5 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Sim6 Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -20030,72 -1780,90 -19855,14 -4769,23
Anderung zu Referenz [%] -33,87 -6,51 -39,55 -33,72
HDD zu MDD [Kg roo/Kg moo] 11,25 - - -
CO; zu MDD  [Kg co2/Kg mpp] - - - 2,68
MDD zu NDD [kg mpo/Kg nop] - 0,7 - -

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [ka/h] -8443,08
Zwischenkihlung [kg/h]  -11587,64

Tab. 13-11: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 5 (Sim6), Teil 1: im Vergleich mit dem
Basisfall [4]
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ZKS5 (Sim6) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 54959,10 13881,07 2032,36 30551,66
Recovery [%] 99,14 99,42 86,99 97,46
Reinheit [mol%] 99,84 97,07 99,84 K.A . erf.

Tab. 13-12: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 5 (Sim6), Teil 2: Angaben absolut
Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Zwischenkuhlung mit Propen auf -15°C wird eine Einsparung im HD-Dampf
Import von ca. 20 t/ h (34%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Die zusatzliche Leistung, die dadurch im Propenkéltekreislauf zu erbringen ist, wird tber
MD-Dampf eingebracht. Dadurch wird der MD-Dampf Export um ca. 1,8 t/h (6,5%)

reduziert. An CO, Emissionen werden ca. 4,8 t/h (34%) eingespart.

Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhéltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betragt 11,25. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 11,25 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO, Emissionen zu MD-Dampf betragt 2,68. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 2,68 kg CO, Emissionen eingespart.

Einsparung an Einsatz von MD-Dampf zu Einsatz ND-Dampf

Das Verhaltnis von Einsparung an Einsatz von MD-Dampf zu Einsatz ND-Dampf betrégt 0,7.
Es werden pro Kilogramm eingesetztem ND-Dampf (Reduktion ND-Dampf Export), 0,7
Kilogramm an Reduktion von MD-Dampf Export gegeniiber der Zwischenkihlung ohne

Vorkiihlung eingespart.
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Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Durch die Zwischenkihlung werden ca. 11587,83 kg/h und. unabhangig davon, durch die
Annahme des polytropen Wirkungsgrades ca. 8443,08 kg/h weniger an HD-Dampf bezogen.

Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]

Die Zwischenkihlung hat keinen Einfluss auf Recovery und Reinheit. Recovery und Reinheit
werden durch das Trennverfahren bestimmt und nicht durch den Wirkungsgrad in den
Verdichterstufen oder die Zwischenkiihlung. Die Trennung der Spaltgase erfolgt in dieser

Simulation gleich wie in der Referenz, daher ergibt sich kein Unterschied in diesen GréRen.

Einfluss der Annahme des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-16: Beitrédge von Zwischenkihlung und Annahme des polytropen Wirkungsgrades
auf den HD-Dampf Import, Zwischenkihlung 5 (Sim6)

Aus Abb. 13-16 geht hervor, dass sich ein polytroper Wirkungsgrad in den Verdichterstufen
unter ca. 72% negativ auf den Import von HD-Dampf auswirkt. Der Unterschied in der
Einsparung von HD-Dampf zwischen 70% und 99% polytroper Wirkungsgrad liegt bei tber
200%. Bis zu Wirkungsraden von ca. 84% leistet die Zwischenkiihlung den héheren Beitrag

an der Einsparung.
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13.5.6 Zwischenkthlung 6 (Sim2)

Der Ethenverdichter des Tieftemperaturteils in der Referenzsimulation [4] wird durch
Installation von Zwischenkiihlungen zwischen den Verdichterstufen modifiziert. Dabei wird
mit Propen auf -34°C gekuhlt. In Sim2 wird die Kihllast nach der ersten Verdichterstufe
durch Vorkihlung auf -1°C, unter Einsatz von Isobutan, aufgeteilt. Eine VVorkihlung nach den
anderen Verdichterstufen ist aufgrund der dort vorliegenden Systemtemperaturen nicht
moglich. Der Turbokompressor des Isobutan-Kéltekreislaufes wird durch MD-Dampf
angetrieben. In den Verdichterstufen des Ethenverdichters wird ein polytroper Wirkungsgrad

von 80% angenommen.

ZK6 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Sim2 Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -24484,54 -17521,48 -20,57 -5829,67
Anderung zu Referenz [%0] -41,40 -64,10 -0,04 -41,22
HDD zu MDD [kg 1po/Kg mop] 1,4 - - -

CO, zu MDD [Kg co2/Kg moo] - - - 0,33

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [kg/h] -8443,08
Zwischenkihlung [kg/h]  -16041,46

Tab. 13-13: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 6 (Sim2), Teil 1: im Vergleich mit dem
Basisfall [4]

ZK6 (Sim2) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 54959,10 13881,07 2032,36 30551,66
Recovery [%] 99,14 99,42 86,99 97,46
Reinheit [mol%] 99,84 97,07 94,86 wie in [4].

Tab. 13-14: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 6 (Sim2), Teil 2: Angaben absolut
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Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Zwischenkuhlung mit Propen auf -34°C wird eine Einsparung im HD-Dampf
Import von ca. 24,5t/ h (41%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Die zusatzliche Leistung, die im Propenkéltekreislauf zu erbringen ist, wird tber MD-Dampf
eingebracht. Dadurch wird der MD-Dampf Export um ca. 17,5 t/h (64%) reduziert. An CO,

Emissionen werden ca. 5,8 t/h (41%) eingespart.

Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhéltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betragt 1,4. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 1,4 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO, Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,33. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,33 kg CO, Emissionen eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Durch die Zwischenkihlung werden ca. 16041,54 kg/h und. unabhéngig davon, durch die
Annahme des polytropen Wirkungsgrades ca. 8443,08 kg/h weniger an HD-Dampf bezogen.

Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]

Die Zwischenkihlung hat keinen Einfluss auf Recovery und Reinheit. Recovery und Reinheit
werden durch das Trennverfahren bestimmt und nicht durch den Wirkungsgrad in den
Verdichterstufen oder die Zwischenkihlung. Die Trennung der Spaltgase erfolgt in dieser

Simulation gleich wie in der Referenz, daher ergibt sich kein Unterschied in diesen GroRen.
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Einfluss der Annahme des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-17: Beitrédge von Zwischenkihlung und Annahme des polytropen Wirkungsgrades
auf den HD-Dampf Import, Zwischenkihlung 6 (Sim2)

Aus Abb. 13-17 geht hervor, dass sich ein polytroper Wirkungsgrad in den Verdichterstufen
unter ca. 72% negativ auf den Import von HD-Dampf auswirkt. Der Unterschied in der
Einsparung von HD-Dampf zwischen 70% und 99% polytroper Wirkungsgrad liegt bei tber
100%. Bis zu Wirkungsraden von ca. 92% leistet die Zwischenkiihlung den héheren Beitrag

an der Einsparung.
13.5.7 Zwischenkihlung 7 (Sim3)

Der Ethenverdichter des Tieftemperaturteils in der Referenzsimulation [4] wird durch
Installation von Zwischenkiihlungen zwischen den Verdichterstufen modifiziert. Dabei wird
mit Propen auf -34°C gekuhlt. In Sim3 wird nach der ersten Verdichterstufe die Kihllast
durch Vorkihlung auf -1°C, unter Einsatz von Isobutan, aufgeteilt. Eine VVorkihlung nach den
anderen Verdichterstufen ist aufgrund der Systemtemperaturen nicht moglich. Der
Turbokompressor des Isobutan-Kaltekreislaufes wird durch ND-Dampf angetrieben. In den
Verdichterstufen des Ethenverdichters wird ein polytroper Wirkungsgrad von 80%

angenommen.
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ZK7 CO;
Sim3 HDD Import MDD Export NDD Export Emission
Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -24484,54 -17091,82 -1173,30 -5829,67
Anderung zu Referenz [%] -41,40 -62,53 -2,34 -41,22
HDD zu MDD [Kg 1po/Kg moo] 1,43 ; _ ]
CO; zu MDD  [Kg co2/Kg mpp] - - - 0,34
MDD zu NDD [kg mpo/Kg nop] - 0,72 - -

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [ka/h] -8443,08

Zwischenkihlung [kg/h]  -16041,46

Tab. 13-15: Einzelauswertung, Zwischenkiihlung 7 (Sim3), Teil 1: im Vergleich mit dem

Basisfall [4]

ZK7 (Sim3) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h]  54959,10 13881,07 2032,36 30551,66
Recovery [%] 99,14 99,42 86,99 97,46
Reinheit [mol%] 99,84 97,07 94,86 wie in [4].

Tab. 13-16: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 7 (Sim3), Teil 2: Angaben absolut

Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Zwischenkuhlung mit Propen auf -34°C wird ei

Import von ca. 24,5t/ h (41%) erreicht.

MD-Dampf Export, ND-Dampf Export und CO, Emissionen

ne Einsparung im HD-Dampf

Die zusétzliche Leistung, die im Propenkéltekreislauf zu erbringen ist, wird tber MD-Dampf
eingebracht. Dadurch wird der MD-Dampf Export um ca. 17,1 t/h (62,5%) reduziert. Durch

den Antrieb der Turbine des Verdichters des Isobutan-Kéltekreislaufes verringert sich der
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ND-Dampf Export um ca. 1,2 t/h (2,3%). An CO, Emissionen werden ca. 5,8 t/h (41%)

eingespart.

Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betragt 1,43. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 1,43 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO, Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,34. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,34 kg CO, Emissionen eingespart.

Einsparung an Einsatz von MD-Dampf zu Einsatz ND-Dampf

Das Verhaltnis von Einsparung an Einsatz von MD-Dampf zu Einsatz ND-Dampf betragt
0,72. Es werden pro Kilogramm eingesetztem ND-Dampf (Reduktion ND-Dampf Export),
0,72 Kilogramm an Reduktion von MD-Dampf Export gegentiber der Zwischenkiihlung ohne

Vorkiihlung eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Durch die Zwischenklhlung werden ca. 16041,46 kg/h und. unabhangig davon, durch die
Annahme des polytropen Wirkungsgrades ca. 8443,08 kg/h weniger an HD-Dampf bezogen.

Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]

Die Zwischenkihlung hat keinen Einfluss auf Recovery und Reinheit. Recovery und Reinheit
werden durch das Trennverfahren bestimmt und nicht durch den Wirkungsgrad in den
Verdichterstufen oder die Zwischenkiihlung. Die Trennung der Spaltgase erfolgt in dieser

Simulation gleich wie in der Referenz, daher ergibt sich kein Unterschied in diesen GréRen.
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Einfluss der Annahme des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-18: Beitrédge von Zwischenkihlung und Annahme des polytropen Wirkungsgrades
auf den HD-Dampf Import, Zwischenkihlung 7 (Sim3)

Aus Abb. 13-18 geht hervor, dass sich ein polytroper Wirkungsgrad in den Verdichterstufen
unter ca. 72% negativ auf den Import von HD-Dampf auswirkt. Der Unterschied in der
Einsparung von HD-Dampf zwischen 70% und 99% polytroper Wirkungsgrad liegt bei tber
100%. Bis zu Wirkungsraden von ca. 92% leistet die Zwischenkiihlung den héheren Beitrag

an der Einsparung.
13.5.8 Zwischenkihlung 8 (Sim8)

Der Ethenverdichter des Tieftemperaturteils in der Referenzsimulation [4] wird durch
Installation von Zwischenkiihlungen zwischen den Verdichterstufen modifiziert. Dabei wird
mit Isobutankalte auf -1°C gekihlt. In den Verdichterstufen des Ethenverdichters wird ein
polytroper Wirkungsgrad von 80% angenommen. Der Turbokompressor des Isobutan-

Kaltekreislaufes wird durch MD-Dampf angetrieben.
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ZKS8 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Sim8 Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -16892,58 -10895,66 -18,86 -4022,05
Anderung zu Referenz [%] -28,56 -39,86 -0,04 -28,44
HDD zu MDD [kg rpo/Kg moo] 1,55 - - -

CO; zu MDD  [Kg co2/Kg mpp] 0,37

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [ka/h] -8443,08
Zwischenkihlung [ka/h] -8449,50

Tab. 13-17: Einzelauswertung, Zwischenkihlung 8 (Sim8), Teil 1:im Vergleich mit dem
Basisfall [4]

ZK8 (Sim8) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 54959,10 13881,07 2032,36 30551,66
Recovery [%] 99,14 99,42 86,99 97,46
Reinheit [mol%] 99,84 97,07 99,84 K.A . erf.

Tab. 13-18: Einzelauswertung, Zwischenkiihlung 8 (Sim8), Teil 2: Angaben absolut
Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Zwischenkuhlung mit Propen auf -1°C wird eine Einsparung im HD-Dampf Import
von ca. 16,9 t/ h (28,6%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Die zusatzliche Leistung, die dadurch im Propenkéltekreislauf zu erbringen ist, wird tber
MD-Dampf eingebracht. Dadurch wird der MD-Dampf Export um ca. 11 t/h (40%) reduziert.
An CO, Emissionen werden ca. 4 t/h (28%) eingespart.
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Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betragt 1,55. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 1,55 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO, Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,37. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,37 kg CO, Emissionen eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Durch die Zwischenkihlung werden ca. -8443,08 kg/h und. unabhéngig davon, durch die
Annahme des polytropen Wirkungsgrades ca. 8449,50 kg/h weniger an HD-Dampf bezogen.

Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]

Die Zwischenkihlung hat keinen Einfluss auf Recovery und Reinheit. Recovery und Reinheit
werden durch das Trennverfahren bestimmt und nicht durch den Wirkungsgrad in den
Verdichterstufen oder die Zwischenkihlung. Die Trennung der Spaltgase erfolgt in dieser

Simulation gleich wie in der Referenz, daher ergibt sich kein Unterschied in diesen GroRen.

Einfluss der Annahme des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-19: Beitrdge von Zwischenkihlung und Annahme des polytropen Wirkungsgrades
auf den HD-Dampf Import, Zwischenkihlung 8 (Sim8)
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Aus Abb. 13-19 geht hervor, dass sich ein polytroper Wirkungsgrad in den Verdichterstufen
unter ca. 72% negativ auf den Import von HD-Dampf auswirkt. Der Unterschied in der
Einsparung von HD-Dampf zwischen 70% und 99% polytroper Wirkungsgrad liegt tber dem
Dreifachen. Bis zu Wirkungsraden von ca. 81% leistet die Zwischenkihlung den héheren

Beitrag an der Einsparung.
13.5.9 Zwischenkihlung 9 (Sim9)

Der Ethenverdichter des Tieftemperaturteils in der Referenzsimulation [4] wird durch
Installation von Zwischenkiihlungen zwischen den Verdichterstufen modifiziert. Dabei wird
mit Isobutankalte auf -1°C gekihlt. In den Verdichterstufen des Ethenverdichters wird ein
polytroper Wirkungsgrad von 80% angenommen. Der Turbokompressor des Isobutan-

Kaéltekreislaufes wird durch ND-Dampf angetrieben.

ZK9 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Sim9 Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -16892,58 -179,81 -28747,37 -4022,11
Anderung zu Referenz [%0] -28,56 -0,66 -57,26 -28,44
HDD zu NDD [kg 1po/Kg mop] 0,59 - - -

CO, zuNDD  [Kg co2/Kg mpp] - - - 0,14

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [kg/h] -8443,08
Zwischenkihlung [kg/h] -8449,50

Tab. 13-19: Einzelauswertung, Zwischenkiihlung 9 (Sim9), Teil 1: im Vergleich mit dem
Basisfall [4]

ZK9 (Sim9) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 54959,10 13881,07 2032,36 30551,66
Recovery [%] 99,14 99,42 86,99 97,46
Reinheit [mol%] 99,84 97,07 99,84 k.A . erf.

Tab. 13-20: Einzelauswertung, Zwischenkiihlung 9 (Sim9), Teil 2: Angaben absolut
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Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Zwischenkuhlung mit Propen auf -1°C wird eine Einsparung im HD-Dampf Import
von ca. 16,9 t/ h (28,6%) erreicht.

ND-Dampf Export, MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Durch den Antrieb der Turbine des Verdichters des Isobutan-Kaltekreislaufes wird der ND-
Dampf Export um ca. 28,7 t/h (57,3%) verringert. Einstellungen in der Simulation ergeben
eine Reduktion des MD-Dampf Exportes von ca. 180 kg/h (0,7%). An CO, Emissionen
werden ca. 4 t/h (28%) eingespart.

Einsparung HD-Dampf zu Einsatz ND-Dampf

Das Verhéltnis von Einsparung HD-Dampf zu ND-Dampf betrdgt 0,59. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem ND-Dampf (Reduktion ND-Dampf Export), 0,59 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz ND-Dampf

Das Verhaltnis von CO, Emissionen zu ND-Dampf betragt 0,14. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,14 kg CO, Emissionen eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Durch die Zwischenkihlung werden ca. 8443,08 kg/h und. unabhéngig davon, durch die
Annahme des polytropen Wirkungsgrades ca. 8449,50 kg/h weniger an HD-Dampf bezogen.

Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]

Die Zwischenkihlung hat keinen Einfluss auf Recovery und Reinheit. Recovery und Reinheit
werden durch das Trennverfahren bestimmt und nicht durch den Wirkungsgrad in den
Verdichterstufen oder die Zwischenkiihlung. Die Trennung der Spaltgase erfolgt in dieser

Simulation gleich wie in der Referenz, daher ergibt sich kein Unterschied in diesen GréRen.
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Einfluss der Annahme des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-20: Beitrédge von Zwischenkihlung und Annahme des polytropen Wirkungsgrades
auf den HD-Dampf Import, Zwischenkihlung 9 (Sim9)

Aus Abb. 13-20 geht hervor, dass sich ein polytroper Wirkungsgrad in den Verdichterstufen
unter ca. 72% negativ auf den Import von HD-Dampf auswirkt. Der Unterschied in der
Einsparung von HD-Dampf zwischen 70% und 99% polytroper Wirkungsgrad liegt tber dem

Dreifachen. Bis zu Wirkungsraden von ca. 81% leistet die Zwischenkihlung den héheren

Beitrag an der Einsparung.
13.5.10 Membrankontaktor, Variante 1 (Sim10)

Zur Trennung von Ethan und Ethen wird ein Membrankontaktor im Tieftemperaturteil
eingesetzt. In den Verdichterstufen des Ethenverdichters des Ethen-Kaltekreislaufes wird ein

polytroper Wirkungsgrad von 80% angenommen.
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Variante 1 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Sim10 Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg / h] -8003,86 2492,49 2178,09 -1906,36
Anderung zu Referenz [%] -13,53 9,12 4,34 -13,48
HDD zu MDD [Kg roo/Kg moo] ; ] ] ]
CO; zu MDD  [Kg co2/Kg mpp] - - - -

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [ka/h] -5868,43
Zwischenkiihlung [ka/h] -
Trennverfahren [ka/h] -2135,43

Tab. 13-21: Einzelauswertung, Variante 1 (Sim10), Teil 1: im Vergleich mit dem Basisfall [4]

Variante 1 (Sim10) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 59585,62 13815,96 2021,97 30502,21
Recovery [%] 86,72 99,99 86,57 97,47
Reinheit [mol%] 99,99 58,84 94,85 wie in [4]

Tab. 13-22: Einzelauswertung, Variante 1 (Sim10), Teil 2: Angaben absolut
Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Modifikation des Tieftemperaturteils wird eine Einsparung im HD-Dampf Import
von ca. 8t/ h (13,5%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Durch die hoheren Mengen an Ethen die in der Anlage gefuhrt werden, wird in der
Spaltgasverdichtung mehr HD-Dampf bendtigt. Dadurch wird der MD-Dampf Export um ca.
2,5 t/h (9%) erhoht. An CO, Emissionen werden ca. 1,9 t/h (13,5%) eingespart.
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ND-Dampf Export

An Dampf der Niederdruckstufe werden um ca. 2,2 t/h (ca. 4%) gegeniber der Referenz mehr
exportiert. Auch das ist eine Folge des hoheren HD-Dampf Bezugs in der

Spaltgasverdichtung.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1 wirkt sich positiv auf den HD-Dampf
Import aus. Durch den Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1 wird HD-Dampf in

der Hohe von ca. 2135,43 kg/h eingespart.

Durch den angenommenen polytropen Wirkungsgrad in den Verdichterstufen werden an HD-
Dampf 5868,43 kg/h eingespart.

Produktstrome, Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]
Ethen

Die riuckgewonnene Menge an Ethen ist in etwa gleich (ca. -210kg/h, -0,35%). Die
Exportmenge an gasformigem Ethen betragt durch den Betrieb des Tieftemperaturteils nach
den in Sim10 durchgefiihrten Modifikationen 59585,62 kg/h. Das entspricht einer Zunahme
um ca. 4,6 t/h (8%).

Die Recovery bezlglich Ethen (aus dem Tieftemperaturteil austretendes Ethen im Verhéltnis
zum eintretendem) betréagt ca. 87%, was einer Reduktion um ca. 12% entspricht. Die Reinheit
des aus der Anlage austretenden Ethens betrégt auch aufgrund der Einstellungen in Sim10 ca.
100 mol% (+0,15 mol%).

Ethan

An Ethan werden ca. 13815,96 kg/h aus dem Tieftemperaturteil in die Spaltéfen
zurlickgefihrt. Das entspricht zwar einer Reduktion von 65 kg/h (0,6%) ist aber fur den
Tieftemperaturteil auch darauf zuriickzufuhren, dass mit 13816,97 kg/h gegeniiber 13961,61
kg/h in der Referenz, ca. 1% weniger Ethan in den Tieftemperaturteil eintritt. Die
Abweichung der rickgefiihrtem Menge an Ethan ist aber gering und wird in der Betrachtung
vernachléssigt [11]. Der Membrankontaktor ist in der Simulation so eingestellt, dass kein

Ethan im abgetrennten Ethen enthalten ist und die Verluste an Ethan in den Ubrigen
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Trennstufen des Tieftemperaturprozesses sind vernachlassigbar, daher ergibt sich eine

Recovery beziiglich Ethan von nahezu 100%.

Die Reinheit des Ethans betrdgt 58.84 mol%, dies entspricht einer Verringerung um ca. 38
mol%. Das ist dadurch begriindet, dass der Anteil an Ethen im Ethan durch die geringere

Recovery beziglich Ethen (87%) hoher ist und die Reinheit des Ethans dadurch geringer.
Wasserstoff

Fur die Hydrierungsprozesse werden stlndlich ca. 2021,97 Kilogramm aus der Anlage zur
Verfligung gestellt. Das entspricht in etwa einer Reduktion von ca. 11 kg/h (0,5%). Diese
Abweichung ergibt sich daraus, dass diese Menge an Wasserstoff in den
Kondensationsprozessen aus der Dampfphase ausgeschieden wird. Diese Menge gelangt in
den Entmethaner (Abb. 4-3, Kolonne R-1) und wird tber den Kopf der Kolonne gemeinsam
mit Methan von der C2-Fraktion abgetrennt. Was die Reinheit betrifft, tritt keine Abweichung

auf.
Methan

Mit 30502,21 kg/h treten zwar um ca. 0,16% weniger Methan aus der Anlage aus, um die
gleiche Abweichung tritt aber auch eine geringere Menge ein. Daher ergibt sich keine
Anderung beziiglich der Recovery, auch fiir die Reinheiten (ND-Methan und Restgas) werden

keine Abweichungen festgestellt.
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Einfluss der Wahl des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-21: Beitrage von Trennverfahren und Annahme des polytropen Wirkungsgrades auf
den HD-Dampf Import, Trennverfahren: Membrankontaktor nach Variante 1 (Sim10)

In Abb. 13-21 ist zu erkennen, dass der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1,
gegeniiber der Referenz, einen geringeren Bedarf an HD-Dampf fur den Tieftemperaturteil
mit sich bringt. Sind in den Verdichterstufen allerdings polytrope Wirkungsgrade unter ca.
74% vorhanden, ist der Bedarf an HD-Dampf gegeniiber der Referenz hoher. Bis zu
Wirkungsraden von 76% liefern die Zwischenkihlungen den hoheren Beitrag an der
Einsparung. Zwischen 76% und 99% Wirkungsgrad liegt ein Unterschied in der Einsparung

von ca. neunfachem Wert.

13.5.11 Membrankontaktor, Variante 1 mit Zwischenkihlung
(Sim11)

Zur Trennung von Ethan und Ethen wird ein Membrankontaktor im Tieftemperaturteil
eingesetzt. In den Verdichterstufen des Ethenverdichters des Ethen-Kaltekreislaufes wird ein
polytroper Wirkungsgrad von 80% angenommen. Im Ethenverdichter erfolgen durch den

Einsatz von Propen Zwischenkihlungen auf -34°C.
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Variante 1 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Simll Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -24545,58 -24215,68 2223,46 -5844,69
Anderung zu Referenz [%] -41,50 -88,59 4,43 -41,33
HDD zu MDD [Kg roo/Kg mpo] 1,01 - - -

CO; zu MDD  [Kg co2/Kg mpp] - - - 0,24

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [ka/h] -5868,43
Zwischenkiihlung [kg/h]  -16541,72
Trennverfahren [ka/h] -2135,43

Tab. 13-23: Einzelauswertung, Variante 1 (Sim11), Teil 1: im Vergleich mit dem Basisfall [4]

Variante 1 (Sim11) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 59585,62 13815,96 2021,97 30502,21
Recovery [%] 86,72 99,99 86,57 97,47
Reinheit [mol%] 99,99 58,84 94,85 wie in [4]

Tab. 13-24: Einzelauswertung, Variante 1 (Sim11), Teil 2: Angaben absolut
Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Modifikation des Tieftemperaturteils wird eine Einsparung im HD-Dampf Import
von ca. 24,5t/ h (41,5%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Die zusétzliche Leistung die im Propenkéltekreislauf fur die Zwischenkihlungen im
Tieftemperaturteil zu erbringen ist, wird tber MD-Dampf eingebracht. Dadurch erfolgt eine
Reduktion von MD-Dampf Export um ca. 24,2 t/h (88,6%). An CO, Emissionen werden ca.
5,8 t/h (41,3%) eingespart.
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ND-Dampf Export

An Dampf der Niederdruckstufe werden um ca. 2,2 t/h (ca. 4,4%) mehr exportiert. Der
zusatzliche Export ergibt sich aus dem Mehrbedarf an HD-Dampf der Spaltgasverdichter

durch der hoheren Menge an Ethen die in der Anlage gefihrt wird.

Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betrédgt 1,01. Pro eingesetztem
Kilogramm MD-Dampf wird ein Kilogramm HD-Dampf eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO; Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,24. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,24 kg CO, Emissionen eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1 wirkt sich positiv auf den HD-Dampf
Import aus. Durch den Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1 wird ein
Minderbedarf an HD-Dampf in der Hohe von ca. 2135,43 kg/h verursacht.

Durch den angenommenen polytropen Wirkungsgrad in den Verdichterstufen werden an HD-
Dampf 5868,43 kg/h und durch die Zwischenkiihlung 16541,72 kg/h eingespart.

Produktstrome, Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]
Ethen

Die rickgewonnene Menge an Ethen ist in etwa gleich (ca. -210kg/h, -0,35%). Die
Exportmenge an gasformigem Ethen betragt durch den Betrieb des Tieftemperaturteils nach
den in Sim10 durchgefiihrten Modifikationen 59585,62 kg/h. Das entspricht einer Zunahme
um ca. 4,6 t/h (8%).

Die Recovery bezlglich Ethen (aus dem Tieftemperaturteil austretendes Ethen im Verhéltnis
zum eintretendem) betréagt ca. 87%, was einer Reduktion um ca. 12% entspricht. Die Reinheit
des aus der Anlage austretenden Ethens betragt auch aufgrund der Einstellungen in Sim10 ca.
100 mol% (+0,15 mol%).
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Ethan

An Ethan werden ca. 13815,96 kg/h aus dem Tieftemperaturteil in die Spaltéfen
zurlickgefihrt. Das entspricht zwar einer Reduktion von 65 kg/h (0,6%) ist aber fur den
Tieftemperaturteil auch darauf zuriickzufuhren, dass mit 13816,97 kg/h gegeniiber 13961,61
kg/h in der Referenz, ca. 1% weniger Ethan in den Tieftemperaturteil eintritt. Die
Abweichung der rickgefiihrtem Menge an Ethan ist aber gering und wird in der Betrachtung
vernachléssigt [11]. Der Membrankontaktor ist in der Simulation so eingestellt, dass kein
Ethan im abgetrennten Ethen enthalten ist und die Verluste an Ethan in den Ubrigen
Trennstufen des Tieftemperaturprozesses sind vernachlassigbar, daher ergibt sich eine

Recovery beziglich Ethan von nahezu 100%.

Die Reinheit des Ethans betragt 58.84 mol%, dies entspricht einer Verringerung um ca. 38
mol%. Das ist dadurch begriindet, dass der Anteil an Ethen im Ethan durch die geringere

Recovery beziglich Ethen (87%) héher ist und die Reinheit des Ethans dadurch geringer.
Wasserstoff

Fur die Hydrierungsprozesse werden stlndlich ca. 2021,97 Kilogramm aus der Anlage zur
Verfligung gestellt. Das entspricht in etwa einer Reduktion von ca. 11 kg/h (0,5%). Diese
Abweichung ergibt sich daraus, dass diese Menge an Wasserstoff in den
Kondensationsprozessen aus der Dampfphase ausgeschieden wird. Diese Menge gelangt in
den Entmethaner (Abb. 4-3, Kolonne R-1) und wird tber den Kopf der Kolonne gemeinsam
mit Methan von der C2-Fraktion abgetrennt. Was die Reinheit betrifft, tritt keine Abweichung

auf.
Methan

Mit 30502,21 kg/h treten zwar um ca. 0,16% weniger Methan aus der Anlage aus, um die
gleiche Abweichung tritt aber auch eine geringere Menge ein. Daher ergibt sich keine
Anderung beziiglich der Recovery und auch fiir die Reinheiten (ND-Methan und Restgas)

werden keine Abweichungen festgestellt.
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Einfluss der Wahl des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-22: Beitrdge von Trennverfahren und Annahme des polytropen Wirkungsgrades auf
den HD-Dampf Import, Trennverfahren: Membrankontaktor nach Variante 1 (Sim11)

In Abb. 13-22 ist zu erkennen, dass der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1,
gegeniiber der Referenz, geringeren Bedarf an HD-Dampf fir den Tieftemperaturteil mit sich
bringt. Bis zu Wirkungsgraden von 95% leisten die Zwischenkiihlungen den groRten Beitrag
an der Einsparung. Liegen die Wirkungsgrade in den Verdichterstufen unter ca. 74%, dann
wird seitens des Verdichters kein Beitrag zur Einsparung geleistet, im Gegenteil, es ergibt

sich ein negativer Einfluss auf die Einsparung.

13.5.12 Membrankontaktor, Variante 1 mit Zwischenkihlung
(Sim12)

Zur Trennung von Ethan und Ethen wird ein Membrankontaktor im Tieftemperaturteil
eingesetzt. In den Verdichterstufen des Ethenverdichters des Ethen-Kaltekreislaufes wird ein
polytroper Wirkungsgrad von 80% angenommen. Im Ethenverdichter wird zwischen den
Verdichterstufen durch den Einsatz von Isobutan auf -1°C vorgekuhlt und mit Propen auf -

15°C zwischengekdihlt.
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Variante 1 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Siml12 Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -20453,77 -13478,68 2195,55 -4870,44
Anderung zu Referenz [%] -34,58 -49,31 4,37 -34,44
HDD zu MDD [Kg roo/Kg mpo] 1,52 - - -

CO; zu MDD  [Kg co2/Kg mpp] - - - 0,36

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [ka/h] -5868,43
Zwischenkiihlung [kg/h]  -12449,91

Trennverfahren [ka/h] -2135,43

Tab. 13-25: Einzelauswertung, Variante 1 (Sim12), Teil 1: im Vergleich mit dem Basisfall [4]

Variante 1 (Sim12) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 59585,62 13815,96 2021,97 30502,21
Recovery [%] 86,72 99,99 86,57 97,47
Reinheit [mol%] 99,99 58,84 94,85 wiein [4

Tab. 13-26: Einzelauswertung, Variante 1 (Sim12), Teil 2: Angaben absolut
Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Modifikation des Tieftemperaturteils wird eine Einsparung im HD-Dampf Import
von ca. 20,5 t/ h (34,6%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Die zusétzliche Leistung die im Propenkéltekreislauf fur die Zwischenkihlungen im
Tieftemperaturteil zu erbringen ist, wird Uber MD-Dampf eingebracht. Das hat eine
Reduktion von MD-Dampf Export um ca. 13,5 t/h (49,3%) zur Folge. An CO, Emissionen
werden ca. 4,9 t/h (34,4%) eingespart.
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ND-Dampf Export

An Dampf der Niederdruckstufe werden um ca. 2,2 t/h (ca. 4,4%) mehr exportiert. Der
zusatzliche Export ergibt sich aus dem Mehrbedarf an HD-Dampf der Spaltgasverdichter

durch der hoheren Menge an Ethen die in der Anlage gefihrt wird.

Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betrdgt 1,52. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 1,52 Kilogramm HD-

Dampf eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO;, Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,36. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,36 kg CO, Emissionen eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1 wirkt sich positiv auf den HD-Dampf
Import aus. Durch den Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1 wird ein
Minderbedarf an HD-Dampf in der Hohe von ca. 2135,43 kg/h verursacht.

Durch den angenommenen polytropen Wirkungsgrad in den Verdichterstufen werden an HD-
Dampf 5868,43 kg/h und durch die Zwischenkiihlung 12449,91 kg/h eingespart.

Produktstrome, Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]

Die riuckgewonnene Menge an Ethen ist in etwa gleich (ca. -210kg/h, -0,35%). Die
Exportmenge an gasformigem Ethen betragt durch den Betrieb des Tieftemperaturteils nach
den in Sim10 durchgefiihrten Modifikationen 59585,62 kg/h. Das entspricht einer Zunahme
um ca. 4,6 t/h (8%).

Die Recovery bezlglich Ethen (aus dem Tieftemperaturteil austretendes Ethen im Verhéltnis
zum eintretendem) betréagt ca. 87%, was einer Reduktion um ca. 12% entspricht. Die Reinheit
des aus der Anlage austretenden Ethens betragt auch aufgrund der Einstellungen in Sim10 ca.
100 mol% (+0,15 mol%).
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Ethan

An Ethan werden ca. 13815,96 kg/h aus dem Tieftemperaturteil in die Spaltéfen
zurlickgefihrt. Das entspricht zwar einer Reduktion von 65 kg/h (0,6%) ist aber fur den
Tieftemperaturteil auch darauf zuriickzufuhren, dass mit 13816,97 kg/h gegeniiber 13961,61
kg/h in der Referenz, ca. 1% weniger Ethan in den Tieftemperaturteil eintritt. Die
Abweichung der rickgefiihrtem Menge an Ethan ist aber gering und wird in der Betrachtung
vernachlédssigt [11]. Der Membrankontaktor ist in der Simulation so eingestellt, dass kein
Ethan im abgetrennten Ethen enthalten ist und die Verluste an Ethan in den Ubrigen
Trennstufen des Tieftemperaturprozesses sind vernachlassigbar, daher ergibt sich eine

Recovery beziglich Ethan von nahezu 100%.

Die Reinheit des Ethans betragt 58.84 mol%, dies entspricht einer Verringerung um ca. 38
mol%. Das ist dadurch begriindet, dass der Anteil an Ethen im Ethan durch die geringere

Recovery beziglich Ethen (87%) héher ist und die Reinheit des Ethans dadurch geringer.
Wasserstoff

Fur die Hydrierungsprozesse werden stlndlich ca. 2021,97 Kilogramm aus der Anlage zur
Verfligung gestellt. Das entspricht in etwa einer Reduktion von ca. 11 kg/h (0,5%). Diese
Abweichung ergibt sich daraus, dass diese Menge an Wasserstoff in den
Kondensationsprozessen aus der Dampfphase ausgeschieden wird. Diese Menge gelangt in
den Entmethaner (Abb. 4-3, Kolonne R-1) und wird tber den Kopf der Kolonne gemeinsam
mit Methan von der C2-Fraktion abgetrennt. Was die Reinheit betrifft, tritt keine Abweichung

auf.
Methan

Mit 30501,87 kg/h treten zwar um ca. 0,16% weniger Methan aus der Anlage aus, um die
gleiche Abweichung tritt aber auch eine geringere Menge ein. Daher ergibt sich keine
Anderung beziiglich der Recovery und auch fiir die Reinheiten (ND-Methan und Restgas

werden keine Abweichungen festgestellt).
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Einfluss der Wahl des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-23: Beitrdge von Trennverfahren und Annahme des polytropen Wirkungsgrades auf
den HD-Dampf Import, Trennverfahren: Membrankontaktor nach Variante 1 (Sim12)

In Abb. 13-23 ist zu erkennen, dass der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1,
gegeniiber der Referenz, geringeren Bedarf an HD-Dampf fir den Tieftemperaturteil mit sich
bringt. Bis zu Wirkungsgraden von 88% leisten die Zwischenkiihlungen den groRten Beitrag
an der Einsparung. Liegen die Wirkungsgrade in den Verdichterstufen unter ca. 74%, dann
wird seitens des Verdichters kein Beitrag zur Einsparung geleistet, im Gegenteil, es ergibt

sich ein negativer Einfluss auf die Einsparung.

13.5.13  Membrankontaktor, Variante 1 mit Zwischenkihlung
(Sim13)

Zur Trennung von Ethan und Ethen wird ein Membrankontaktor im Tieftemperaturteil
eingesetzt. In den Verdichterstufen des Ethenverdichters des Ethen-Kaltekreislaufes wird ein
polytroper Wirkungsgrad von 80% angenommen. Im Ethenverdichter erfolgen durch den

Einsatz von Isobutan Zwischenkihlungen auf -1°C.
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Variante 1 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Siml13 Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -17906,24 -5923,06 2175,73 -4263,89
Anderung zu Referenz [%] -30,27 -21,67 4,33 -30,15
HDD zu MDD [Kg +po/Kg moo] 3,02 ; ] ]

CO; zu MDD  [Kg co2/Kg mpp] - - - 0,72

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [ka/h] -5868,43
Zwischenkihlung [ka/h] -9902,38
Trennverfahren [ka/h] -2135,43

Tab. 13-27: Einzelauswertung, Variante 1 (Sim13), Teil 1: im Vergleich mit dem Basisfall [4]

Variante 1 (Sim13) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 59585,62 13815,96 2021,97 30502,21
Recovery [%] 86,72 99,99 86,57 97,47
Reinheit [mol%] 99,99 58,84 94,85 wie in [4]

Tab. 13-28: Einzelauswertung, Variante 1 (Sim13), Teil 2: Angaben absolut
Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Modifikation des Tieftemperaturteils wird eine Einsparung im HD-Dampf Import
von ca. 17,9 t/ h (30,3%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Die zusétzliche Leistung die im Propenkéltekreislauf fur die Zwischenkihlungen im
Tieftemperaturteil zu erbringen ist, wird tber MD-Dampf eingebracht. Dadurch erfolgt eine
Reduktion von MD-Dampf Export um ca. 59,23 t/h (21,7%). An CO, Emissionen werden ca.
4,3 t/h (30,2%) eingespart.
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ND-Dampf Export

An Dampf der Niederdruckstufe werden um ca. 2,2 t/h (ca. 4,4%) mehr exportiert. Der
zusatzliche Export ergibt sich aus dem Mehrbedarf an HD-Dampf der Spaltgasverdichter

durch der hoheren Menge an Ethen die in der Anlage gefihrt wird.

Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betrédgt 3,02. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 3,02 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO, Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,72. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,72 kg CO, Emissionen eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1 wirkt sich positiv auf den HD-Dampf
Import aus. Durch den Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1 wird ein
Minderbedarf an HD-Dampf in der Hohe von ca. 2135,43 kg/h verursacht.

Durch den angenommenen polytropen Wirkungsgrad in den Verdichterstufen werden an HD-
Dampf 5868,43 kg/h und durch die Zwischenkiihlung 9902,38 kg/h eingespart.

Produktstrome, Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]

Die riuckgewonnene Menge an Ethen ist in etwa gleich (ca. -210kg/h, -0,35%). Die
Exportmenge an gasformigem Ethen betragt durch den Betrieb des Tieftemperaturteils nach
den in Sim10 durchgefiihrten Modifikationen 59585,62 kg/h. Das entspricht einer Zunahme
um ca. 4,6 t/h (8%).

Die Recovery bezlglich Ethen (aus dem Tieftemperaturteil austretendes Ethen im Verhéltnis
zum eintretendem) betréagt ca. 87%, was einer Reduktion um ca. 12% entspricht. Die Reinheit
des aus der Anlage austretenden Ethens betrégt auch aufgrund der Einstellungen in Sim10 ca.
100 mol% (+0,15 mol%).
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Ethan

An Ethan werden ca. 13815,96 kg/h aus dem Tieftemperaturteil in die Spaltéfen
zurlickgefihrt. Das entspricht zwar einer Reduktion von 65 kg/h (0,6%) ist aber fur den
Tieftemperaturteil auch darauf zuriickzufuhren, dass mit 13816,97 kg/h gegeniiber 13961,61
kg/h in der Referenz, ca. 1% weniger Ethan in den Tieftemperaturteil eintritt. Die
Abweichung der rickgefiihrtem Menge an Ethan ist aber gering und wird in der Betrachtung
vernachléssigt [11]. Der Membrankontaktor ist in der Simulation so eingestellt, dass kein
Ethan im abgetrennten Ethen enthalten ist und die Verluste an Ethan in den Ubrigen
Trennstufen des Tieftemperaturprozesses sind vernachlassigbar, daher ergibt sich eine

Recovery beziglich Ethan von nahezu 100%.

Die Reinheit des Ethans betrdgt 58.84 mol%, dies entspricht einer Verringerung um ca. 38
mol%. Das ist dadurch begriindet, dass der Anteil an Ethen im Ethan durch die geringere

Recovery beziglich Ethen (87%) héher ist und die Reinheit des Ethans dadurch geringer.
Wasserstoff

Fur die Hydrierungsprozesse werden stlndlich ca. 2021,97 Kilogramm aus der Anlage zur
Verfligung gestellt. Das entspricht in etwa einer Reduktion von ca. 11 kg/h (0,5%). Diese
Abweichung ergibt sich daraus, dass diese Menge an Wasserstoff in den
Kondensationsprozessen aus der Dampfphase ausgeschieden wird. Diese Menge gelangt in
den Entmethaner (Abb. 4-3, Kolonne R-1) und wird tber den Kopf der Kolonne gemeinsam
mit Methan von der C2-Fraktion abgetrennt. Was die Reinheit betrifft, tritt keine Abweichung

auf.
Methan

Mit 30501,87 kg/h treten zwar um ca. 0,16% weniger Methan aus der Anlage aus, um die
gleiche Abweichung tritt aber auch eine geringere Menge ein. Daher ergibt sich keine
Anderung beziiglich der Recovery und auch fiir die Reinheiten (ND-Methan und Restgas

werden keine Abweichungen festgestellt).
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Einfluss der Wahl des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-24: Beitrége von Trennverfahren und Annahme des polytropen Wirkungsgrades auf
den HD-Dampf Import, Trennverfahren: Membrankontaktor nach Variante 1 (Sim13)

In Abb. 13-24 ist zu erkennen, dass der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1,
gegeniiber der Referenz, geringeren Bedarf an HD-Dampf fir den Tieftemperaturteil mit sich
bringt. Bis zu Wirkungsgraden von 85% leisten die Zwischenkiihlungen den groRten Beitrag
an der Einsparung. Liegen die Wirkungsgrade in den Verdichterstufen unter ca. 74%, dann
wird seitens des Verdichters kein Beitrag zur Einsparung geleistet, im Gegenteil, es ergibt

sich ein negativer Einfluss auf die Einsparung.
13.5.14  Membrankontaktor, Variante 2 (Sim14)

Zur Trennung von Ethan und Ethen wird ein Membrankontaktor mit nachgeschalteter
Rektifikationskolonne im Tieftemperaturteil eingesetzt. In den Verdichterstufen des
Ethenverdichters des Ethen-Kaéltekreislaufes wird ein polytroper Wirkungsgrad von 80%

angenommen.
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Variante 2 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Siml4 Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg / h] -9129,32 -12946,70 17,88 -2173,84
Anderung zu Referenz [%] -15,44 -47,36 0,04 -15,37
HDD zu MDD [Kg roo/Kg mpo] 0,71 - - -

CO; zu MDD  [Kg co2/Kg mpp] - - - 0,17

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [ka/h] -5215,08
Zwischenkiihlung [ka/h] -
Trennverfahren [ka/h] -3914,24

Tab. 13-29: Einzelauswertung, Variante 2 (Sim14), Teil 1: im Vergleich mit dem Basisfall [4]

Variante 2 (Sim14) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 59949,28 13815,06 2030,22 30551,91
Recovery [%] 99,42 98,95 86,89 97,46
Reinheit [mol%] 99,74 98,17 94,85 wie in [4]

Tab. 13-30: Einzelauswertung, Variante 2 (Sim14), Teil 2: Angaben absolut
Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Modifikation des Tieftemperaturteils wird eine Einsparung im HD-Dampf Import
von ca. 9,1t/ h (15,4%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Durch den Betrieb der nachgeschalteten Rektifikationskolonne (ND2-Propen als Kaltemittel
im Kondensator), die Verdichtung und die Vorkihlung (durch NDZ1-Propen) des
Einsatzstromes wird der MD-Dampf Export um ca. 12,9 t/h (47,4%) reduziert. An CO;

Emissionen werden ca. 2,2 t/h (15,4%) eingespart.
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ND-Dampf Export

Auf den Export von ND-Dampf wird kein Einfluss genommen, er entspricht in etwa dem

Wert der Referenz.

Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhdltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betrégt 0,71. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 0,71 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO; Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,17. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,17 kg CO, Emissionen eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1 wirkt sich positiv auf den HD-Dampf
Import aus. Durch den Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 1 wird HD-Dampf in

der Hohe von ca. 3914,24 kg/h eingespart.

Durch den angenommenen polytropen Wirkungsgrad in den Verdichterstufen werden an HD-
Dampf 5215,08 kg/h eingespart.

Produktstrome, Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]
Ethen

Die ruckgewonnene Menge an Ethen ist in etwa gleich (ca. +150kg/h, +0,25%). Die
Exportmenge an gasformigem Ethen betragt durch den Betrieb des Tieftemperaturteils nach
den in Siml14 durchgefuhrten Modifikationen unter Einsatz des Membrankontaktors und
nachgeschalteter Rektifikationskolonne 59949,28 kg/h. Das entspricht einer Zunahme um ca.
5 t/h (9%).

Die Recovery bezlglich Ethen (aus dem Tieftemperaturteil austretendes Ethen im Verhéltnis
zum eintretendem) betragt ca. 99,42%, was in etwa dem Wert der Referenz (99,14%)
entspricht. Die Reinheit des aus der Anlage austretenden Ethens betrégt in Sim14 ca. 99,74

mol% (+9,4 mol%).
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Ethan

An Ethan werden ca. 13815,08 kg/h aus dem Tieftemperaturteil in die Spaltéfen
zurlickgefihrt. Das entspricht einer Reduktion von ca. 66 kg/h (0,5%) und ist darauf
zuruckzufuhren, dass ein Teil des in die Rektifikationskolonne eintretenden Ethans mit dem
Ethen Uber Kopf die Kolonne verlésst. Die Recovery beziiglich Ethan entspricht in etwa 99%
was einer geringfligigen Abweichung von ca. 0,5% entspricht. Die Reinheit des Ethans

betragt ca. 98,17 mol% (+1,1%).
Wasserstoff

Fur die Hydrierungsprozesse steht Wasserstoff in gleichen Mengen und gleicher Reinheit zur
Verfligung, auch die Recovery bezlglich Wasserstoff ist gleich, es wurden keine

Abweichungen festgestellt.
Methan

Gleiche Menge, in gleicher Reinheit bei gleicher Recovery. Es wurden keine Abweichungen

festgestellt.

Einfluss der Wahl des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-25: Beitrdge von Trennverfahren und Annahme des polytropen Wirkungsgrades auf
den HD-Dampf Import, Trennverfahren: Membrankontaktor nach Variante 2 (Sim14)
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In Abb. 13-25 ist zu erkennen, dass der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 2,
gegeniiber der Referenz, einen geringeren Bedarf an HD-Dampf fur den Tieftemperaturteil
mit sich bringt. Sind in den Verdichterstufen allerdings polytrope Wirkungsgrade unter ca.
71% vorhanden, ist der Bedarf an HD-Dampf gegeniiber der Referenz hoher. Bis zu
Wirkungsraden von 78% liefern die Zwischenkuhlungen den hoheren Beitrag an der
Einsparung, danach ist die Hohe der Einsparung ausschliel3lich eine Funktion des polytropen
Wirkungsgrades. Zwischen 76% und 95% Wirkungsgrad liegt ein Unterschied in der

Einsparung tber dreifachem Wert.

13.5.15  Membrankontaktor, Variante 2 mit Zwischenkihlung
(Sim15)

Zur Trennung von Ethan und Ethen wird ein Membrankontaktor mit nachgeschalteter
Rektifikationskolonne im Tieftemperaturteil eingesetzt. In den Verdichterstufen des
Ethenverdichters des Ethen-Kéltekreislaufes wird ein polytroper Wirkungsgrad von 80%
angenommen. Im  Ethenverdichter erfolgen durch den Einsatz von Propen

Zwischenkuhlungen auf -34°C.

Variante 2 (Sim15) HDD Import MDD Export NDD Export Er:isosjon
Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h]  -24454,36 -38509,60 63,75 -5822,48

Anderung zu Referenz [%0] -41,35 -140,88 0,13 -41,17

HDD zu MDD [kg 1po/Kg mop] 0,64

CO, zu MDD [Kg co2/Kg moo] 0,15

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [kg/h] -5215,08
Zwischenkihlung [kg/h]  -15325,04
Trennverfahren [kg/h] -3914,24

Tab. 13-31: Einzelauswertung, Variante 2 (Sim15), Teil 1: im Vergleich mit dem Basisfall [4]
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Variante 2 (Sim15) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 59949,28 13815,06 2030,22 30551,91
Recovery [%] 99,42 98,95 86,89 97,46
Reinheit [mol%] 99,74 98,17 94,85 wie in [4]

Tab. 13-32: Einzelauswertung, Variante 2 (Sim15), Teil 2: Angaben absolut
Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Modifikation des Tieftemperaturteils wird eine Einsparung im HD-Dampf Import
von ca. 24,5t/ h (41,4%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Die Zwischenkihlungen und der Betrieb der nachgeschalteten Rektifikationskolonne (ND2-
Propen als Kaltemittel im Kondensator) mit Verdichtung und Vorkihlung (durch ND1-
Propen) des Einsatzstromes erfordern zuséatzlichen Einsatz von MD-Dampf. Der zusétzliche
Leistungsbedarf ist dabei so hoch, dass dieser mit dem Uberschuss aus der [4] nicht gedeckt
werden kann und ein Import von MD-Dampf notwendig ist. Der bendétigte Import entspricht
dabei in etwa 41% des Exportes aus [4]. An CO, Emissionen werden ca. 5,8 t/h (41,2%)

eingespart.

ND-Dampf Export

An Export von ND-Dampf wird nur eine geringe Abweichung festgestellt (ca. +0,1%).

Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betrédgt 0,64. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 0,64 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO; Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,15. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,15 kg CO, Emissionen eingespart.
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Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 2 wirkt sich positiv auf den HD-Dampf
Import aus. Durch den Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 2 wird ein
Minderbedarf an HD-Dampf in der Hohe von ca. 3914,24 kg/h verursacht.

Durch den angenommenen polytropen Wirkungsgrad in den Verdichterstufen werden an HD-
Dampf 5215,08 kg/h und durch die Zwischenkiihlung 15325,04 kg/h eingespart.

Produktstrome, Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]
Ethen

Die rickgewonnene Menge an Ethen ist in etwa gleich (ca. +150kg/h, +0,25%). Die
Exportmenge an gasformigem Ethen betragt durch den Betrieb des Tieftemperaturteils nach
den in Siml14 durchgefuhrten Modifikationen unter Einsatz des Membrankontaktors und
nachgeschalteter Rektifikationskolonne 59949,28 kg/h. Das entspricht einer Zunahme um ca.
5 t/h (9%).

Die Recovery bezlglich Ethen (aus dem Tieftemperaturteil austretendes Ethen im Verhéltnis
zum eintretendem) betragt ca. 99,42%, was in etwa dem Wert der Referenz (99,14%)
entspricht. Die Reinheit des aus der Anlage austretenden Ethens betrégt in Sim14 ca. 99,74

mol% (+9,4 mol%).
Ethan

An Ethan werden ca. 13815,08 kg/h aus dem Tieftemperaturteil in die Spaltéfen
zuriickgefuhrt. Das entspricht einer Reduktion von ca. 66 kg/h (0,5%) und ist darauf
zuriickzufuhren, dass ein Teil des in die Rektifikationskolonne eintretenden Ethans mit dem
Ethen Uber Kopf die Kolonne verlésst. Die Recovery beziiglich Ethan entspricht in etwa 99%
was einer geringfiigigen Abweichung von ca. 0,5% entspricht. Die Reinheit des Ethans
betragt ca. 98,17 mol% (+1,1%).

Wasserstoff

Fur die Hydrierungsprozesse steht Wasserstoff in gleichen Mengen und gleicher Reinheit zur
Verflgung, auch die Recovery bezuglich Wasserstoff ist gleich, es wurden keine

Abweichungen festgestellt.
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Methan

Gleiche Menge, in gleicher Reinheit bei gleicher Recovery. Es wurden keine Abweichungen

festgestellt.

Einfluss der Wahl des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-26: Beitrdge von Trennverfahren (Membrankontaktor nach Variante 2, Sim15),
Zwischenkihlung und Annahme des polytropen Wirkungsgrades auf den HD-Dampf Import.

In Abb. 13-26 ist zu erkennen, dass der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 2,
gegentber der Referenz, geringeren Bedarf an HD-Dampf fir den Tieftemperaturteil mit sich
bringt. Bis zu Wirkungsgraden von 95% leisten die Zwischenkiihlungen den groRten Beitrag
an der Einsparung. Liegen die Wirkungsgrade in den Verdichterstufen unter ca. 74%, dann
wird seitens des Verdichters kein Beitrag zur Einsparung geleistet, im Gegenteil, es ergibt

sich ein negativer Einfluss auf die Einsparung.

13.5.16  Membrankontaktor, Variante 2 mit Zwischenkihlung
(Sim16)

Zur Trennung von Ethan und Ethen wird ein Membrankontaktor mit nachgeschalteter
Rektifikationskolonne im Tieftemperaturteil eingesetzt. In den Verdichterstufen des

Ethenverdichters des Ethen-Kaéltekreislaufes wird ein polytroper Wirkungsgrad von 80%
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angenommen. Im Ethenverdichter wird zwischen den Verdichterstufen durch den Einsatz von

Isobutan auf -1°C vorgekihlt und mit Propen auf -15°C zwischengekuhlt.

Variante 2 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Sim16 Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -18636,40 -29440,97 48,89 -4437,25
Anderung zu Referenz [%] -31,51 -107,70 0,10 -31,37
HDD zu MDD [Kg npo/Kg mpp] 0,63

CO; zu MDD  [Kg coz2/Kg mpp] 0,15

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [ka/h] -5215,08
Zwischenkihlung [ka/h] -9507,08
Trennverfahren [ka/h] -3914,24

Tab. 13-33: Einzelauswertung, Variante 2 (Sim16), Teil 1: im Vergleich mit dem Basisfall [4]

Variante 2 (Sim16) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 59949,28 13815,06 2030,22 30551,91
Recovery [%] 99,42 98,95 86,89 97,46
Reinheit [mol%] 99,74 98,17 94,85 wie in [4]

Tab. 13-34: Einzelauswertung, Variante 2 (Sim16), Teil 2: Angaben absolut
Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Modifikation des Tieftemperaturteils wird eine Einsparung im HD-Dampf Import
von ca. 18,6 t/ h (31,5%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Die Zwischenkihlungen und der Betrieb der nachgeschalteten Rektifikationskolonne (ND2-

Propen als Kaltemittel im Kondensator) mit Verdichtung und Vorkihlung (durch ND1-
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Propen) des Einsatzstromes erfordern zusatzlichen Einsatz von MD-Dampf. Der zusétzliche
Leistungsbedarf ist dabei so hoch, dass dieser mit dem Uberschuss aus der [4] nicht gedeckt
werden kann und ein Import von MD-Dampf notwenig ist. Der bendétigte Import entspricht
dabei in etwa 8% des Exportes aus [4]. An CO, Emissionen werden ca. 4,4 t/h (31,4%)

eingespart.

ND-Dampf Export

An Export von ND-Dampf wird nur eine geringe Abweichung festgestellt (ca. +0,1%).

Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betrédgt 0,63. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 0,63 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO; Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,15. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,15 kg CO, Emissionen eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 2 wirkt sich positiv auf den HD-Dampf
Import aus. Durch den Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 2 wird ein
Minderbedarf an HD-Dampf in der Hohe von ca. 3914,24 kg/h verursacht.

Durch den angenommenen polytropen Wirkungsgrad in den Verdichterstufen werden an HD-
Dampf 5215,08 kg/h und durch die Zwischenkiihlung 9507,08 kg/h eingespart.

Produktstrome, Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]
Ethen

Die rickgewonnene Menge an Ethen ist in etwa gleich (ca. +150kg/h, +0,25%). Die
Exportmenge an gasformigem Ethen betragt durch den Betrieb des Tieftemperaturteils nach
den in Siml14 durchgefuhrten Modifikationen unter Einsatz des Membrankontaktors und
nachgeschalteter Rektifikationskolonne 59949,28 kg/h. Das entspricht einer Zunahme um ca.
5 t/h (9%).
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Die Recovery bezlglich Ethen (aus dem Tieftemperaturteil austretendes Ethen im Verhéltnis
zum eintretendem) betrégt ca. 99,42%, was in etwa dem Wert der Referenz (99,14%)
entspricht. Die Reinheit des aus der Anlage austretenden Ethens betrégt in Sim14 ca. 99,74

mol% (+9,4 mol%).
Ethan

An Ethan werden ca. 13815,08 kg/h aus dem Tieftemperaturteil in die Spaltéfen
zurlickgefihrt. Das entspricht einer Reduktion von ca. 66 kg/h (0,5%) und ist darauf
zuruckzufuhren, dass ein Teil des in die Rektifikationskolonne eintretenden Ethans mit dem
Ethen Uber Kopf die Kolonne verlésst. Die Recovery beziiglich Ethan entspricht in etwa 99%
was einer geringfligigen Abweichung von ca. 0,5% entspricht. Die Reinheit des Ethans
betragt ca. 98,17 mol% (+1,1%).

Wasserstoff

Fur die Hydrierungsprozesse steht Wasserstoff in gleichen Mengen und gleicher Reinheit zur
Verfligung, auch die Recovery bezlglich Wasserstoff ist gleich, es wurden keine

Abweichungen festgestellt.
Methan

Gleiche Menge, in gleicher Reinheit bei gleicher Recovery. Es wurden keine Abweichungen

festgestellt.
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Einfluss der Wahl des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-27: Beitrége von Trennverfahren und Annahme des polytropen Wirkungsgrades auf
den HD-Dampf Import, Trennverfahren: Membrankontaktor nach Variante 2 (Sim16)

In Abb. 13-27 ist zu erkennen, dass der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 2,
gegeniiber der Referenz, geringeren Bedarf an HD-Dampf fir den Tieftemperaturteil mit sich
bringt. Bis zu Wirkungsgraden von 86% leisten die Zwischenkiihlungen den groRten Beitrag
an der Einsparung. Liegen die Wirkungsgrade in den Verdichterstufen unter ca. 74%, dann
wird seitens des Verdichters kein Beitrag zur Einsparung geleistet, im Gegenteil, es ergibt

sich ein negativer Einfluss auf die Einsparung.

13.5.17 Membrankontaktor, Variante 2 mit Zwischenkihlung
(Sim17)

Zur Trennung von Ethan und Ethen wird ein Membrankontaktor mit nachgeschalteter
Rektifikationskolonne im Tieftemperaturteil eingesetzt. In den Verdichterstufen des
Ethenverdichters des Ethen-Kéltekreislaufes wird ein polytroper Wirkungsgrad von 80%
angenommen. Im  Ethenverdichter erfolgen durch den Einsatz wvon Isobutan

Zwischenkuhlungen auf -1°C.
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Variante 2 CO,
] HDD Import MDD Export NDD Export o
Siml17 Emission

Wirtschaftliche Kriterien

Differenzen [kg/h] -12298,90 -28943,43 70,65 -2928,32
Anderung zu Referenz [%] -20,79 -105,88 0,14 -20,71
HDD zu MDD [Kg 1oo/Kg moo] 0,42

CO; zu MDD  [Kg co2/Kg mpp] 0,10

Beitrage am HD-Dampf Import

Polytr.Wirkungsgrad [ka/h] -5215,08
Zwischenkihlung [ka/h] -3914,25
Trennverfahren [ka/h] -3169,57

Tab. 13-35: Einzelauswertung, Variante 2 (Sim17), Teil 1: im Vergleich mit dem Basisfall [4]

Variante 2 (Sim17) Ethen Ethan Wasserstoff Methan
Produktstrome [kg/h] 59949,28 13815,06 2030,22 30551,91
Recovery [%] 99,42 98,95 86,89 97,46
Reinheit [mol%] 99,74 98,17 94,85 wie in [4]

Tab. 13-36: Einzelauswertung, Variante 2 (Sim17), Teil 2: Angaben absolut
Wirtschaftliche Kriterien, mit Bezug auf den Basisfall [4]

HD-Dampf Import

Durch die Modifikation des Tieftemperaturteils wird eine Einsparung im HD-Dampf Import
von ca. 12,3 t/ h (20,8%) erreicht.

MD-Dampf Export und CO, Emissionen

Die Zwischenkihlungen und der Betrieb der nachgeschalteten Rektifikationskolonne (ND2-
Propen als Kaltemittel im Kondensator) mit Verdichtung und Vorkihlung (durch ND1-
Propen) des Einsatzstromes erfordern zuséatzlichen Einsatz von MD-Dampf. Der zusétzliche
Leistungsbedarf ist dabei so hoch, dass dieser mit dem Uberschuss aus der [4] nicht gedeckt

werden kann und ein Import von MD-Dampf notwenig ist. Der benétigte Import entspricht
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dabei in etwa 6% des Exportes aus [4]. An CO, Emissionen werden ca. 2,9 t/h (20,7%)

eingespart.

ND-Dampf Export

An Export von ND-Dampf wird nur eine geringe Abweichung festgestellt (ca. +0,1%).

Einsparung HD-Dampf zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von Einsparung HD-Dampf zu MD-Dampf betragt 0,42. Es werden pro
Kilogramm eingesetztem MD-Dampf (Reduktion MD-Dampf Export), 0,42 Kilogramm HD-

Dampf im Import eingespart.

Reduzierung von CO, Emissionen zu Einsatz MD-Dampf

Das Verhaltnis von CO, Emissionen zu MD-Dampf betragt 0,10. Es werden pro Kilogramm

eingesetztem MD-Dampf, 0,10 kg CO, Emissionen eingespart.
Beitrage an der Veranderung des HD-Dampf Imports gegentiber dem Basisfall [4]

Der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 2 wirkt sich positiv auf den HD-Dampf
Import aus. Durch den Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 2 wird ein
Minderbedarf an HD-Dampf in der HOhe von ca. 3169,57 kg/h verursacht.

Durch den angenommenen polytropen Wirkungsgrad in den Verdichterstufen werden an HD-
Dampf 5215,08 kg/h und durch die Zwischenkiihlung 3914,25 kg/h eingespart.

Produktstrome, Recovery und Reinheit, bezogen auf den Basisfall [4]
Ethen

Die rickgewonnene Menge an Ethen ist in etwa gleich (ca. +150kg/h, +0,25%). Die
Exportmenge an gasformigem Ethen betragt durch den Betrieb des Tieftemperaturteils nach
den in Siml14 durchgefuhrten Modifikationen unter Einsatz des Membrankontaktors und
nachgeschalteter Rektifikationskolonne 59949,28 kg/h. Das entspricht einer Zunahme um ca.
5 t/h (9%).

Die Recovery bezlglich Ethen (aus dem Tieftemperaturteil austretendes Ethen im Verhéltnis

zum eintretendem) betrégt ca. 99,42%, was in etwa dem Wert der Referenz (99,14%)
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entspricht. Die Reinheit des aus der Anlage austretenden Ethens betragt in Sim14 ca. 99,74

mol% (+9,4 mol%).
Ethan

An Ethan werden ca. 13815,08 kg/h aus dem Tieftemperaturteil in die Spaltéfen
zurlickgefihrt. Das entspricht einer Reduktion von ca. 66 kg/h (0,5%) und ist darauf
zuruckzufuhren, dass ein Teil des in die Rektifikationskolonne eintretenden Ethans mit dem
Ethen Uber Kopf die Kolonne verlésst. Die Recovery beziiglich Ethan entspricht in etwa 99%
was einer geringfligigen Abweichung von ca. 0,5% entspricht. Die Reinheit des Ethans
betragt ca. 98,17 mol% (+1,1%).

Wasserstoff

Fur die Hydrierungsprozesse steht Wasserstoff in gleichen Mengen und gleicher Reinheit zur
Verfligung, auch die Recovery bezlglich Wasserstoff ist gleich, es wurden keine

Abweichungen festgestellt.
Methan

Gleiche Menge, in gleicher Reinheit bei gleicher Recovery. Es wurden keine Abweichungen

festgestellt.
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Einfluss der Wahl des polytropen Wirkungsgrades (siehe 13.2)
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Abb. 13-28: Beitrdge von Trennverfahren und Annahme des polytropen Wirkungsgrades auf
den HD-Dampf Import, Trennverfahren: Membrankontaktor nach Variante 2 (Sim17)

In Abb. 13-28 ist zu erkennen, dass der Einsatz des Membrankontaktors nach Variante 2,
gegeniiber der Referenz, geringeren Bedarf an HD-Dampf fir den Tieftemperaturteil mit sich
bringt. Bis zu Wirkungsgraden von 77% leisten die Zwischenkiihlungen den groRten Beitrag
an der Einsparung. Liegen die Wirkungsgrade in den Verdichterstufen unter ca. 74%, dann
wird seitens des Verdichters kein Beitrag zur Einsparung geleistet, im Gegenteil, es ergibt

sich ein negativer Einfluss auf die Einsparung.
13.6 Dokumentation der ActiveX-Schnittstelle

Zur Verfahrenssimulation unter Einsatz eines Adsorbersystems (siehe Kapitel 6) im
Tieftemperaturteil und zu Zwecken der Auswertung von Simulationsergebnissen wird eine
ActiveX-Schnittstelle verwendet. Durch den Einsatz der Schnittstelle konnen KBC Petro-
SIM® und MATLAB® miteinander kommunizieren und Datentransfer wird erméglicht. Es
werden Prozessdaten aus der Anlagensimulation in KBC Petro-SIM® an MATLAB® und

Ergebnisse aus Berechnungen in MATLAB® zuriick an KBC Petro-SIM® iibergeben.

Da die Befehlsreferenz zu der verwendeten ActiveX-Schnittstelle nicht verfligbar ist, wird im

Folgenden eine Auswahl von Objekten und Funktionen vorgestellt, die durch die Schnittstelle
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zur Verfugung stehen. Die Referenz soll nur eine Hilfestellung geben und ist keinesfalls als

vollstandig zu betrachten.
Auswahl von Objekten und Funktionen der ActiveX-Schnittstelle

Herstellung der Verbindung mit der ActiveX-Schnittstelle von KBC Petro-SIM®

PetroSIM = feval ("actxserver®, "PetroSIM.Application®);

Zugriff auf die KBC Petro-SIM® Simulationsdatei (ksc-Datei)

scase = invoke(PetroSIM.SimulationCases, "Open®, "Dateipfad™);

Der Dateipfad enthdlt den absoluten Pfad zur Simulationsdatei und den Dateinamen

mit Dateierweiterung (zB C:\Simulationen\entmethaner.ksc).

Ist die Simulationsdatei zum Zeitpunkt des Zugriffs auf die ActiveX-Schnittstelle in
KBC Petro-SIM® gedffnet, besitzt man von MATLAB® aus Lese- und Schreibzugriff
auf die Datel, andernfalls hat man nur Lesezugriff und es konnen keine Werte in der

Simulationsdatei verandert werden.

Freigabe der gedffneten Simulationsdatei

release(PetroSIM);

Ist das Programm abgeschlossen, muss die Simulationsdatei am Ende in jedem Fall

wieder freigegeben werden.

Zugriff auf den KBC Petro-SIM® Solver

scase.Solver.CanSolve
scase.Solver._IsSolving

Uber diese Befehle kann beispielsweise tberpriift werden, ob der KBC Petro-SIM®

Solver noch lauft oder die Simulation abgeschlossen ist.

Zugriff auf das Flowsheet-Objekt

flowsheet = scase.FlowSheet;

Uber das Flowsheet-Objekt kann unter anderem auf samtliche im Flowsheet

vorhandene Bauteile (Operations), Stoffstrome und Spreadsheets zugegriffen werden.

Zugriff auf Subflowsheets
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subflowsheet = flowsheet.Flowsheets.l1tem("CB");

Ist die Simulation in KBC Petro-SIM® auf mehrere Subflowsheets aufgeteilt, kann
uber das Flowsheet-Objekt auf die Subflowsheets zugegriffen werden. Als Parameter

muss der Name des Subflowsheets in KBC Petro-SIM® iibergeben werden.

Das Subflowsheet ist ebenfalls ein Flowsheet-Objekt und kann dementsprechend
genauso fur den Zugriff auf im Flowsheet vorhandene Bauteile, Stoffstrome und

Spreadsheets verwendet werden.

Zugriff auf Stoffstrom-Objekte

streaml = flowsheet.MaterialStreams.ltem("name®);

Auf Stoffstrome kann Uber das Flowsheet-Objekt zugegriffen werden. Als Parameter

muss der Name des Stroms in KBC Petro-SIM® iibergeben werden.

Das Stoffstrom-Objekt besitzt verschiedene Eigenschaften (Liste unvollstéandig):

streaml.Name
streaml.Temperature
streaml.Pressure
streaml._MolarFlow
streaml._MassFlow
streaml.VolumeFlow
streaml.VapourFraction
streaml.ComponentMolarFraction
streaml.ComponentMassFraction
streaml.ComponentVolumeFraction

Der Name kann direkt verandert werden, auf die anderen Eigenschaften muss tber das

Value-Attribut zugegriffen werden:

streaml.Name = "feed";
druck = streaml.Pressure.Value;
temp = streaml.Temperature.Value;

Zusétzlich stehen die Funktionen GetValue und SetValue zur Verfligung, mit deren
Hilfe auch die Einheit angegeben werden kann, in der der Wert gesetzt oder gelesen
wird. Die Einheit muss so angegeben werden, wie sie in KBC Petro-SIM® geschrieben
ist.

streaml.Temperature.SetValue(298, "K");
streaml._Pressure.SetValue(5, "bar");
streaml._VapourFraction._SetValue(l);

temp = streaml.Temperature.GetValue("K");
druck = streaml.Pressure.GetValue("kPa®);
streaml._MolarFlow.GetValue("kgmole/h");
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Die Zusammensetzung eines Stroms kann Uber das Values-Attribut gelesen und Uber
SetValues unter Verwendung einer Zusatzfunktion verandert werden (Beispiel fir 2

Komponenten und Molanteile):

molAnteile = streaml.ComponentMolarFraction.Values;
feature("COM_SafeArraySingleDim®, 1);
streaml.ComponentMolarFraction.SetValues([0.5 0.5]);

Anhaltspunkte flr weitere Attribute des Stoffstrom-Objekts liefert die Liste der
Variablen, die man erhalt, wenn man in KBC Petro-SIM® von einem Spreadsheet aus

die Export Formula Result-Funktion nutzt und einen Stoffstrom auswaéhit.

Zugriff auf Bauteil-Objekte

splitter = flowsheet.Operations. ltem("X-100%);

Auf Bauteile (Column, Heater, Compressor, Splitter, ...) kann tber das Flowsheet-
Objekt zugegriffen werden. Als Parameter muss der Name des Bauteils in KBC Petro-

SIM® tibergeben werden.

Uber das Bauteil-Objekt kann beispielsweise auf den Namen oder auf angeschlossene

Einsatzstréme (Feeds) zugegriffen werden:

splitter.Name

splitter.AttachedFeeds

Je nach Bauteil-Typ unterscheiden sich die Eigenschaften des Bauteil-Objekts. Einen
Anhaltspunkt liefert teilweise die Liste der Variablen, die man erhalt, wenn man in
KBC Petro-SIM® von einem Spreadsheet aus die Export Formula Result-Funktion

nutzt und ein Bauteil auswahlt.

Im Folgenden sind zu einigen Bauteilen Eigenschaften aufgelistet, die analog zu
Druck und Temperatur eines Stoffstroms durch GetValue gelesen und durch SetValue

verandert werden konnen.

Verdampfer und Kondensator (Heater, Cooler)

verdampfer.PressureDrop
verdampfer.Duty

Verdichter (Compressor):

verdichter.PolytropicEfficiency
verdichter.Energy
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Zugriff auf Spreadsheet-Objekte

sheet = flowsheet._Operations.ltem("SplitterSheet®);

Auf KBC Petro-SIM®-Spreadsheets kann (iber das Flowsheet-Objekt zugegriffen
werden. Als Parameter muss der Name des Spreadsheets in KBC Petro-SIM®

ubergeben werden.

Zellen in Spreadsheets kénnen Uber die Attribute CellText und CellValue gelesen und
verandert werden. Der Zugriff auf Zellen erfolgt Gber das Cell-Attribut unter Angabe
der Zellenposition als Zeilen- und Spaltennummer (zB 1,1) oder Zellenbezeichnung
(zB B1). Die Verwendung der Zellenbezeichnung ist zu empfehlen, da sie eindeutig

und einfacher zu handhaben ist.

sheet.Cell("C5").CellValue = 0.25;
sheet.Cell("A3").CellText = "Beispiel”;
wertl = sheet.Cell(l1,1).Cellvalue;
wert2 = sheet._Cell("Al15") .CellValue;
text = sheet.Cell("B2") .CellText;
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13.7 MATLAB®-Programm (exemplarisch fiir Feed 6, Kapitel 6.2)

OCoo~NOOUTAWNERE

%%% Programm zur Simulation eines PSA-Prozesses fir bis zu vier

%%% adsorbierbare Komponenten mittels LDF Algorithmus

%%%

%%%

%%% VERSION: 19.12.2013

%%% Programm: Implementierung einer ActiveX-Schnittstelle (Anwendung auf Petro-SIM(R)) in den Programmcode der
%%% Parameterstudie aus [8]

%%% Anderungen gegenuber [8]: - Auslesen in EXCEL deaktiviert

%%% - Anwendung des Algorithmus nur auf Aktivkohle (nach Riucksprache mit DI Schmid)
%%% - Erweiterung um die Berechnung der notwendigen Recoveries

%%% fir Petro-SIM(R)

%%% - Anwendung der ActiveX-Schnittstelle

clear all

clc

% ActiveX-Link aufbauen

PetroSIM = feval ("actxserver®, "PetroSIM.Application®);
scase = invoke(PetroSIM.SimulationCases, "Open-,...

"N:\sim\Gesamt\Adsorption\Reparatur\dech4\entmethaner_neu_h2_ch4 sch.ksc");
flowsheet = scase.Flowsheet;
coldbox = Flowsheet.Flowsheets. l1tem("CB"); %Zugriff auf Subflowsheet

%"'Coldbox Entmethaner C2 Splitter (CB)"

splits = coldbox.Operations.ltem("Adsorber®); %zZugriff auf das Spreadsheet '""Adsorber™
adfeedv = coldbox.MaterialStreams.ltem("3"); %Einlesen des Materialstroms "3"
adfeed = coldbox.MaterialStreams.ltem("2%); %Einlesen des Materialstroms "2"
h2_hydr = coldbox.MaterialStreams. ltem("H2_Hydr"); %Einlesen des Materialstroms "H2 Hydr" (Raffinat)
%h2_hydr .VapourFraction.SetValue(1);
spuel = coldbox.MaterialStreams. ltem("Spulgas”®); %Einlesen des Materialstroms "'Spulgas'™ (Spulgas)
spuel .VapourFraction.SetValue(l); %Vapourfraction im "Spulgas™ wird auf 100% eingestellt
ch4_ofen = coldbox.MaterialStreams. Item("CH4_Ofen™); %Einlesen des Materialstroms ""CH4 Ofen' (Extrakt)
ch4_ofen.VapourFraction.SetValue(l); %Vapourfraction im ""CH4 Ofen"™ wird auf 100% eingestellt
verluste = coldbox.MaterialStreams.ltem("Verluste®); %Einlesen des Materialstroms "Verluste™ (Bilanzausgleich)
verluste _VapourFraction.SetValue(1); %Vapourfraction im "Verluste"™ wird auf 100% eingestellt
adfeedvpr = adfeedv.Pressure._GetValue(“kPa™); %Zuweisung des Drucks in [kPa]
adfeedtemp = adfeed.Temperature.GetValue("K"); %Zuweisung der Temperatur in [K]
adfefeedmol = adfeed.MolarFlow.GetValue("kgmole/h™) %Zuweisung des Stoffmengenstroms des Feed in [kmol/h]
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38
39
40
41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57
58
59
60
61
62
63
64
65
66
67
68
69
70
71
72
73
74
75
76
77

comp_h2 = splits.Cell("B26") .CellValue;

comp_ch4 = splits.Cell("B27").CellVvalue;

% Allgemeine Parameter
R = 8.314;

Pnorm = 1.01325*10"2;
Tnorm = 273.15;

% Wahl des Adsorbens
adsorbens=1;

epsilonb = 1-rhob/rhop;
rhos = rhob/((1-epsilonb)*(1-epsilonp));
epsilon = epsilonb+(1-epsilonb)*epsilonp;

% Eingabe der Prozessparameter
Pads = [adfeedvpr];
Pdes = 10;

T = [adfeedtemp];

nAdsorber = 6;

1 = 4;

splits.Cell("B16").CellValue = adfeedvpr;
splits.Cell("B17").Cellvalue = Pdes;
splits.Cell("B18").CellvValue = Pdes;
splits.Cell("B19") _CellValue = Pdes;

%Einlesen und Zuweisen des Stoffmengenstroms des

Y%Wasserstoffs aus dem Spreadsheet

%Einlesen und Zuweisen des Stoffmengenstroms des

%Methans aus dem Spreadsheet

% [J/(mol*K)] Allgemeine Gaskonstante
% [kPa] Normdruck

% [K]

% AC=1, ETS10=2, Zeolith5A=3, Zeolithl13X=4, Silicalite=5

%
%
%
%

%
%
%

%
%
%
%
%

Normtemperatur

[mm] 1-4mm aus Kast, Adsorption
[kg/m3] Masse Feststoff/Volumen

aus der Gasphase
Partikel

[kg/m3] Masse Feststott/Volumen Gesamt

[m3 Gas/m"3 Partikel]

[m3 Gas/m3 Bett]

[kg/m3] Masse Feststoff/Volumen Feststoff
[m3 Gas/m3 Gesamt]

[kPa] Adsorptionsdruck ---- MAXIMAL 4 Werte
[kPa] Desorptionsdruck

[K] Temperatur ---——————-——- MAXIMAL 4 Werte

Anzahl der Adsorber (2 x n)

[m] Adsorberlange; siehe DA Heimburg

%Ubergabe des in der Modellierung verwendeten
%Adsorptionsdrucks in Petro-SIM(R), (zur Kontrolle)
%Ubergabe des Desorptionsdruckes an Petro-SIM(R)
%zur Definition von "Verluste"
%Ubergabe des Desorptionsdruckes an Petro-SIM(R)
%zur Definition von "CH4_ Ofen"
%Ubergabe des Desorptionsdruckes an Petro-SIM(R)
%zur Definition von "Spulgas"
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78 nEinsatz
79 nEinsatz
80 nEinsatz
81

82 ngesamt = sum(nEinsatz);

[comp_h2; comp_ch4; 0; 0];
nEinsatz*1000/3600;
nEinsatz/nAdsorber;

4 [mol/s]
4 [mol/s] Molenstrom der Komp. durch einen Adsorber

© o

X

4 [mol/s] Gesamtmolenstrom durch einen Adsorber

83 yEinsatz = nEinsatz/ngesamt; % Molanteil der Komponenten

gg % Variation von Druck und Temperatur

gg for pvar = 1:length(Pads)

88 for Tvar = 1:length(T)

gg Veinsatz = ngesamt*R*T(Tvar)/(Pads(pvar)*1000); % [m3/s] Volumenstrom Einsatz durch einen Adsorber

91 Veinsatznorm = Veinsatz*Pads(pvar)*Tnorm/(Pnorm*T(Tvar)); % [Nm3/s] Volumenstrom Einsatz durch einen Adsorber
92 % [kg/kmol]Molekulargewicht Gas am Eingang
93 MGgas = yEinsatz(1)*2.02 + yEinsatz(2)*16.04 + yEinsatz(3)*30.07 + yEinsatz(4)*28.05;

94

95 rhogas = Pads(pvar)*1000*MGgas/(8314.46*T(Tvar)); % [m3/kg] Gasdichte am Eingang

96

97 fFaktor = 0.3; % liegt zwischen 0.2 und 0.4; siehe DA Heimburg

98 vs = fFaktor/sqrt(rhogas); % [m/s] Leerrohrgeschwindigkeit (engl.: superficial velocity)
99

100 Aquerschnitt = Veinsatz/vs; % [m2] Querschnitt eines Adsorbers

101

102 dexakt = sqrt(4*Aquerschnitt/pi); % [m] Durchmesser eines Adsorbers

103 d = ceil(dexakt*10)/10; % Aufrunden von d auf néchste Dezimalstelle

104

105 V = d™"2*pi*l1/4; % [m3] Adsorbervolumen

106 msolid = V*(1-epsilon)*rhos; % [kg] gesamte Adsorbensmasse

107 vgas = Veinsatz/(d"2*pi/4*epsilon); % [m/s] Gasgeschwindigkeit (engl.: interstitial velocity)

108 vs = vgas*epsilon; % [m/s] Leerrohrgeschwindigkeit (engl.: superficial velocity)
109

110

111 % Eingabe der Isothermen-Parameter
112 % 1: H2 ; 2: CH4; 3: C2H6 ; 4: C2H4

113 nkomp = 4; % Anzahl der Komponenten
114

115 % [1/kPa] Langmuir-Parameter der Komponenten

116 b0 = [6.765600*10M-10; 1.054351*10"-5; 2.458400*10"-6; 3.516656*10"-6];

117 % [mol/(kg kPa)] Henry-Konstante der Komponenten
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118 HenryKO = [1.156827*10"-8; 2.564915*10"-5; 7.467129*10M-6; 9.540163*10"-6];
119 % Adsorptionsenthalpie [kJ/mol] aus Berechnung von Henry-Konstante KO
120 deltahadsKk = [25.01; 13.59; 22.47; 20.84];
121 % Adsorptionsenthalpie [kJ/mol] aus Berechnung von Parameter bO
122 deltahadsb = [26.46; 11.64; 21.04; 19.06];
123
124
125
126
127 HenryK = HenryKO.*exp(deltahadsK/(R*10"-3*T(Tvar))); % [mol/(kg kPa)] Henry-Konstante der Komponenten
128 b = bO.*exp(deltahadsb/(R*10"-3*T(Tvar))); % [1/kPa] Langmuir-Parameter der Komponenten
129 gm = HenryK./b; % [mol/kg] monomolekulare Beladung
130
131 % Eingabe der Diskretisierungsparameter
132 tads = 1000; % [s] Beobachtungszeitraum fir die Hochdruck-Adsorption
133 tspuel = tads; % [s] Beobachtungszeitraum fur den Spulprozess
134 deltax = 0.05; % [m] L&ngeneinheit Diskretisierungslange
135
136 ndeltax = round(l/deltax); % [-1 Anzahl der Langeneinheiten
137 deltat = deltax/vgas; % [s] Zeiteinheit
138 ndeltatads = round(tads/deltat); % [-]1 Anzahl der Zeiteinheiten (Hochdruck-Adsorption)
139 ndeltatspuel = round(tspuel/deltat); % [-]1 Anzahl der Zeiteinheiten (Spulprozess)
140 tende = 1/vgas; % [s] Zeit bis das Gas das Ende des Adsorbers erreicht hat
141 ntende = round(tende/deltat); % [-]1 Anzahl der Zeiteinheiten bis das Gas das Ende des
142 % Adsorbens erreicht hat
143 Vkontroll = deltax*d"2*pi/4; % [m3] Volumen des Kontrollvolumen
144 cEinsatzges = ngesamt*deltat/(Vkontroll*epsilon);% [mol/m3 Gas] Gesamtkonzentration im Einsatz
145 cEinsatz = yEinsatz*cEinsatzges; % [mol/m3 Gas] Konzentration der Komponenten im Einsatz
146 pEinsatzges = cEinsatzges*R*T(Tvar)*10"-3; % [kPa] wahrer Gesamtdruck des Einsatz
147 pEinsatz = yEinsatz*pEinsatzges; % [kPa] Partialdricke
148
149 % Wahl der Art des Druckaufbaus
150 druckaufbau = 2; %l=Druckaufbau mit Feed; 2=Druckaufbau mit Raffinat
151
152
153 % Berechnung des Diffusionskoeffizienten in Abhangigkeit der Temperatur
154 % Gleichgewichtsberechnung
155 % Berechnung des kinetischen Faktors aus den Diff_koeff.
156 % 1 = langsamer adsorbierende Komponenten
157 % 0.15 = schneller adsorbierende Komponenten
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158 % siehe KU Steininger

159
160
161
162
163
164
165
166
167
168
169
170
171
172
173
174
175
176
177
178
179
180
181
182
183
184
185
186
187
188
189
190
191
192
193
194
195
196
197

DiffKoeffl = [0.00038; 0.00135; 0.00082];

TDiffKoeffl = 293.15;
Aktenergie = [11.72; 9.5; 10];

% [cm2/s] Christen, Praxiswissen der chemischen VT

% [cm2/s] Messdaten aus Costa, Calleja
% [K] Messdaten aus Costa, Calleja
% [kJ/mol]

DiffKoeff2 = DiffKoeffl.*exp(Aktenergie/(R*10M-3)*(1/TDiffKoeff1l-1/T(Tvar)));

% [1/s] Berechnung von k aus Diff.koeff.
kin3 = 15*DiffKoeff2/((dp/2)*10"-1)"2;
% [1/s] hinzufigen von k-H2 aus Casas, Schell, Mazzotti: kH2=1

kin = [1; kin3];

% Initialisierung der Matrizten fur den Druckaufbau

Clverd
C2verd
C3verd
C4verd

Qlverd
Q2verd
Q3verd
Q4verd

zeros(ndeltax,1000);
zeros(ndeltax,1000);
zeros(ndeltax,1000);
zeros(ndeltax,1000);

zeros(ndeltax,1000);
zeros(ndeltax,1000);
zeros(ndeltax,1000);
zeros(ndeltax,1000);

for durchlauf = 1:2

%Initialisierung einiger Matrizen und Vektoren

C1
c2
C3
C4

Q1
Q2

zeros(ndeltax,ndeltatads);
zeros(ndeltax,ndeltatads);
zeros(ndeltax,ndeltatads);
zeros(ndeltax,ndeltatads);

zeros(ndeltax,ndeltatads);
zeros(ndeltax,ndeltatads);
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198 Q3 = zeros(ndeltax,ndeltatads);

199 Q4 = zeros(ndeltax,ndeltatads);

200

201 Qldes = zeros(ndeltax,1l);

202 Q2des = zeros(ndeltax,1);

203 Q3des = zeros(ndeltax,1);

204 Q4des = zeros(ndeltax,1);

205

206 Cldes = zeros(ndeltax,l);

207 C2des = zeros(ndeltax,l);

208 C3des = zeros(ndeltax,1);

209 C4des = zeros(ndeltax,1);

210

211 Clspuel = zeros(ndeltax,ndeltatspuel);
212 C2spuel = zeros(ndeltax,ndeltatspuel);
213 C3spuel = zeros(ndeltax,ndeltatspuel);
214 C4spuel = zeros(ndeltax,ndeltatspuel);
215

216 Qlspuel = zeros(ndeltax,ndeltatspuel);
217 Q2spuel = zeros(ndeltax,ndeltatspuel);
218 Q3spuel = zeros(ndeltax,ndeltatspuel);
219 Q4spuel = zeros(ndeltax,ndeltatspuel);
220

221 cheu = zeros(4,1);

222 calt = zeros(4,1);

223 gneu = zeros(4,1);

224 galt = zeros(4,1);

225 q = zeros(4,1);

226 pkggw = zeros(4,1);

227 cggw = zeros(4,1);

228 deltac = zeros(4,1);

229 xweite = zeros(4,1);

230 niter=0;

231 fail=0;

232 mcount=0;

233 ortcount=0;

234

235

236 %% Berechnung des Hochdruck-Adsorptionsprozesses

237 disp("Berechnung des Hochdruck-Adsorptionsprozesses®)
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238

239 t = 0;

240

241 for j = 1l:ndeltatads

242

243 % Zeitzdhler

244 t() = deltat*j;

245

246

247

248 for m = 1:ndeltax

249

250

251 %Zeitschrittzahler

252 mcount=mcount+1;

253 if mcount == ndeltax

254 ortcount=ortcount+1;

255 fprintf("---- ZEITSCHRITTE ---- %d /7 %d ! \n", ortcount, ndeltatads)
256 mcount=0;

257 end

258

259 % Bestimmung der Anfangskonzentration der Komponente k in [kPa].
260 ifm-==

261 calt = cEinsatz;

262 elseif j == 1 && m~=1 && durchlauf == 1
263 calt = [0;0;0;0];

264 elseif j == 1 && m~=1 && durchlauf == 2
265 calt(1l) = Clverd(m, length(tverd));
266 calt(2) = C2verd(m, length(tverd));
267 calt(3) = C3verd(m, length(tverd));
268 calt(4) = C4verd(m,length(tverd));
269 else

270 calt(l) = Ci(m-1,j-1);

271 calt(2) = C2(m-1,j-1);

272 calt(3) = C3(m-1,j-1);

273 calt(4) = C4(m-1,j-1);

274 end

275

276

277 if j == 1 && durchlauf ==
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278 galt = [0;0;0;0];

279 elseif j == 1 && durchlauf ==

280 qalt(1l) = Qlverd(m, length(tverd));

281 qalt(2) = Q2verd(m, length(tverd));

282 qalt(3) = Q3verd(m, length(tverd));

283 galt(4) = Q4verd(m,length(tverd));

284 else

285 gqalt(1) = Q1(m,j-1);

286 gqalt(2) = Q2(m,j-1);

287 gqalt(3) = Q3(m,j-1);

288 galt(4) = Q4(m,j-1);

289 end

290

291

292

293

294 % Berechnung der Beladung gi in [mol m/kg solid]

295 for k = 1:nkomp

296 pkin(k) = calt(k)*R*T(Tvar)*10"-3;

297 qk) = gm(k)*b(k)*pkin(k)/(1+sum(b.*pkin(k)));
298 end

299

300

301

302

303 % Berechnung der neuen Gaskonzentration und Beladung der
304 % Komponenten m in Abhangigkeit von der Zeit und der
305 % Posititon im Adsorber in [mol m/m"3 Gas]

306 for k = 1:nkomp

307 if k ==

308

309 cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;
310 gneu = galt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;
311

312 if cneu(k) <0

313 cheu(k)=0;

314 gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);
315 end

316

317
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318
319
320
321
322
323
324
325
326
327
328
329
330
331
332
333
334
335
336
337
338
339
340
341
342
343
344
345
346
347
348
349
350
351
352
353
354
355
356
357

else

else

else

C1(m,j)
Q1(m. 1)

it k ==

cneu(k)

N

cneu(k);
gneu(k);

calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;

gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

if cneu(k) <0
cneu(k)=0;
gneu= qalt + epsilon/(1l-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);

end

c2(m,j)
Q2(m,j)

it k ==

cneu(k)
gneu =

3

cneu(k);
aneu(k) ;

calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;

galt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

if cneu(k) <0

cheu(k)=0;
gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);

end

C3(m,j)
Q3(m. 1)

cneu(k)

cneu(k);
gneu(k);

calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;



13 Anhang 184

358 gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

359

360 if cneu(k) <0

361

362 cnheu(k)=0;

363 gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);
364 end

365

366 ca(m,j)
367 Q4(m, )
368

369 end

370 end

371

372

373

374

375

376

377

378

379 end

380

381

382 % Berechnung der anfallenden Raffinatmenge in [mol gesamt]
383

384 nilRaffinat
385 n2Raffinat
386 n3Raffinat
387 n4Raffinat
388

389 nRaffinat = [nlRaffinat; n2Raffinat; n3Raffinat; n4Raffinat];

390 nRaffinatges = sum(nRaffinat);

391

392 % Abbruch des Adsorptionsprozesses wenn die schwere Komponente im

393 % Raffinatstrom einen gewissen Prozentsatz erreicht

394

395 if nRaffinatges > 1*10™-10 % um eine Division durch Null zu vermeiden

396 yRaffinat = nRaffinat/nRaffinatges;

397 unreinheit = yRaffinat(2); %Festlegen welche Komponenten als Verunreinigung gelten

cneu(k);
aneu(k) ;

sum(Cl(ndeltax, :))*Vkontrol I*epsilon*deltat;
sum(C2(ndeltax, :))*Vkontrol I*epsilon*deltat;
sum(C3(ndeltax, :))*Vkontrol I*epsilon*deltat;
sum(C4(ndeltax, :))*Vkontrol I*epsilon*deltat;
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398 it durchlauf == 1 && unreinheit > 0.01 % Festlegen der Toleranz im ersten Durchlauf
399 tads = j*deltat; % Zeit beim Abbruch = Adsorptionszeit
400 break

401 elseif durchlauf == 2 && unreinheit > 0.01 % Festlegen der Toleranz im zweiten Druchlauf
402 tads = j*deltat;

403 break

404 end

405

406 end

407

408 if j == ndeltatads

409 disp("Maximale Zeit bei der Adsorption uUberschritten®)

410 end

411

412 end

413

414

415

416

417 % Berechnung der gesamten Einsatzmenge

418 nEinsatzges = ngesamt*tads;

419 nEinsatz = yEinsatz*nEinsatzges;

420

421 % Berechnung der Gaszusammensetzung im Adsorber nach der Adsorption
422 nlGas = sum(Cl(:, length(t)))*Vkontroll*epsilon;

423 n2Gas = sum(C2(:,length(t)))*Vkontroll*epsilon;

424 n3Gas = sum(C3(:,length(t)))*Vkontroll*epsilon;

425 n4Gas = sum(C4(:, length(t)))*Vkontroll*epsilon;

426

427 nGas = [nlGas; n2Gas; n3Gas; n4Gas];

428 nGasges = sum(nGas);

429

430 yGas = nGas/nGasges;

431

432 % Berechnung der adsorbierten Mengen nach der Adsorption

433 nlAds = sum(Q1(:,length(t)))*msolid/ndeltax;

434 n2Ads = sum(Q2(:,length(t)))*msolid/ndeltax;

435 n3Ads = sum(Q3(:,length(t)))*msolid/ndeltax;

436 n4Ads = sum(Q4(:,length(t)))*msolid/ndeltax;

437
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438 nAds = [nlAds; n2Ads; n3Ads; n4Ads];

439 nAdsges = sum(nAds);

440

441 XAds = nAds/nAdsges;

442

443 % Beladung

444 gAds = nAdsges/msolid;

445

446 % Berechnung der anfallenden Raffinatmenge
447

448 if durchlauf ==

449 nRaffinat = nEinsatz - nAds - nGas;

450 else

451 nRaffinat = nEinsatz + nGasdruck + nAdsdruck - nAds - nGas;
452 end

453

454 nRaffinatges = sum(nRaffinat);

455

456 yRaffinat = nRaffinat/nRaffinatges;

457

458 % break

459

460

461 %% Berechnung des Entspannungsprozesses

462 disp("Berechnung des Entspannungsprozesses”)
463

464 cneu = zeros(4,1);

465 calt = zeros(4,1);

466 gneu = zeros(4,1);

467 gqalt = zeros(4,1);

468 q = zeros(4,1);

469

470 % Berechnung der neuen Gaskonzentration im Adsorber unter der Annahme,
471 % dass die Temperatur beim Entspannen konstant bleibt
472 Cdesges = Pdes*10"3/(R*T(Tvar));

473

474 for j = 1l:ndeltax

475

476

477



13 Anhang

187

478
479
480
481
482
483
484
485
486
487
488
489
490
491
492
493
494
495
496
497
498
499
500
501
502
503
504
505
506
507
508
509
510
511
512
513
514
515
516
517

%

%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%

%

%Initialisierung der Parameter calt und qalt

ifn-==
calt(1)
calt(2)
calt(3)
calt(4)

gqalt(1)

gqalt(2)

qalt(3)

qalt(4)
else

calt(1)
calt(2)
calt(d)
calt(4)

galt(1)

gqalt(2)

galt(3)

galt(4)
end

C1(,length(t))*Pdes/Pads(pvar);
C2(,length(t))*Pdes/Pads(pvar);
C3(,length(t))*Pdes/Pads(pvar);
C4(j,length(t))*Pdes/Pads(pvar);

Q1@ . length(t));
Q2(j ., length(t));
Q3@ ,length(t));
Q4@ ., length(t));

Cdesges*yn(1);
Cdesges*yn(2);
Cdesges*yn(3);
Cdesges*yn(4);

Qldes();
Q2des(J);
Q3des(J);
Q4des(d);

Berechnung der Beladung qi in [mol m/kg solid]

for k = 1:

nkomp

pkin(k) = calt(k)*R*T(Tvar)*10"-3;

ak) =

end

gm(k)*b(k)*pkin(k)/ (1+sum(b.*pkin(k)));

% Berechnung der neuen Gaskonzentration und Beladung der

% Komponenten

m in Abhdngigkeit von der Zeit und der

% Posititon im Adsorber in [mol m/m"3 Gas]
for k = 1:nkomp

it k ==

cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;
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518 gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

519

520 if cneu(k) <0

521 cneu(k)=0;

522 gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);
523 end

524

525

526 Cldes(j)
527 Qldes(j)
528

529

530 elseif k == 2
531 cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;
532

533

534

535

536 gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

537

538 if cneu(k) <0

539 cheu(k)=0;

540 gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);

541 end

542

543 C2des((@)
544 Q2des()
545

546

547 elseif k ==

548

549 cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;
550 gneu = galt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

551

552 if cneu(k) <0

553

554 cheu(k)=0;

555 gneu= galt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);

556 end

557

cneu(k);
aneu(k);

cneu(k);
gneu(k);



13 Anhang 189

558 C3des(()
559 Q3des()
560

561

562 else

563

564 cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;
565 gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

566

567 if cneu(k) <0

568

569 cheu(k)=0;

570 gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);

571 end

572

573 C4des(@) = cneu(k);

574 Q34des() = gneu(k);

575

576 end

577 end
578

579

580

581 nl
582 n2
583 n3
584 n4
585

586 N = [n1; n2; n3; n4];
587 Nges = sum(N);

588

589 yn = N/Nges;

590

591

592

593

594

595 end

596

597

cneu(k);
gneu(k);

Cldes(j)*Vkontrol l*epsilon;
C2des(j)*Vkontrol I*epsilon;
C3des((@)*Vkontrol lI*epsilon;
Cddes((@)*Vkontrol I*epsilon;
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598
599
600
601
602
603
604
605
606
607
608
609
610
611
612
613
614
615
616
617
618
619
620
621
622
623
624
625
626
627
628
629
630
631
632
633
634
635
636
637

% Berechnung der Gaszusammensetzung im Adsorber nach dem Entspannen
sum(Cldes)*Vkontrol I*epsilon;
sum(C2des)*Vkontrol I*epsilon;
sum(C3des)*Vkontrol I*epsilon;
sum(C4des)*Vkontrol I*epsilon;

nlGasdes
n2Gasdes
n3Gasdes
n4Gasdes

nGasdes = [nlGasdes; n2Gasdes; n3Gasdes; n4Gasdes];
nGasdesges = sum(nGasdes);

yGasdes = nGasdes/nGasdesges;

% Berechnung der adsorbierten Molmenge u Beladung nach dem Entspannen
sum(Qldes)*msolid/ndeltax;
sum(Q2des)*msolid/ndeltax;
sum(Q3des)*msolid/ndeltax;
sum(Q4des)*msolid/ndeltax;

nlAdsdes
n2Adsdes
n3Adsdes
n4Adsdes

nAdsdes = [nlAdsdes; n2Adsdes; n3Adsdes; n4Adsdes];
nAdsdesges = sum(nAdsdes);

XAdsentsp = nAdsdes/nAdsdesges;

gEntsp = nAdsdesges/msolid;

% Berechnung der Extraktmenge- und Zusammensetzung

nlExtrakt = (nlGas
n2Extrakt = (n2Gas
n3Extrakt = (n3Gas
n4Extrakt = (n4Gas

nExtrakt = [nlExtrakt; n2Extrakt; n3Extrakt; n4Extrakt];

+

+
+
+

nlAds) - (nlGasdes
n2Ads) - (n2Gasdes
n3Ads) - (n3Gasdes
n4Ads) - (n4Gasdes

nExtraktges = sum(nExtrakt);

yExtrakt = nkExtrakt/nExtraktges;

%% Berechnung des Spulvorgangs
disp("Berechnung des Spuelvorgangs”)

+

+
+
+

nlAdsdes);
n2Adsdes) ;
n3Adsdes);
n4Adsdes);
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638 % Es wurde Angenommen, dass die Spulgasgeschwindigkeit beliebig schnell
639 % sein kann und die Spulzeit so bestimmt nicht schneller ist als die
640 % Adsorptionszeit

641

642 cheu = zeros(4,1);

643 calt = zeros(4,1);

644 gneu = zeros(4,1);

645 gqalt = zeros(4,1);

646 q = zeros(4,1);

647

648 % Als Spulgas wird entspannetes Raffinat verwendet
649 cSpuel = yRaffinat*Cdesges;

650 pSpuel = cSpuel*R*T(Tvar)*10"-3;

651

652 cRaffinatges = Pads(pvar)*10"3/(R*T(Tvar));

653 cRaffinat = cRaffinatges*yRaffinat;

654

655

656 % Initialisierung der Matrizen fir die Konzentration und die Beladung fir
657 % den Zeitpunkt 1

658 Clspuel(:,1) = Cldes;

659 C2spuel(:,1) = C2des;

660 C3spuel(:,1) = C3des;

661 C4spuel(:,1) = C4ddes;

662

663 Qlspuel(:,1) = Qldes;

664 Q2spuel (:,1) = Q2des;

665 Q3spuel(:,1) = Q3des;

666 Q4spuel(:,1) = Q4des;

667

668 tspuel = 0;

669

670 if durchlauf ==

671 zeit = round(length(t)*13);

672 else

673 zeit = round(length(t)*18);

674 end

675

676 zeitreal = zeit*deltat;

677
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678
679
680
681
682
683
684
685
686
687
688
689
690
691
692
693
694
695
696
697
698
699
700
701
702
703
704
705
706
707
708
709
710
711
712
713
714
715
716
717

for j = 1:zeit

% Zeitzéhler
tspuel (j) = deltat*j;

1:ndeltax

for m

n=1;

% Berechnung des Partialdrucks pki der Komponente m in [kPa]
% Fur das letze Element des Adsorbers ist der Partialdruck immer
% gleich dem Partialdruck des Spuelgases

ifm==

calt = cSpuel;

else

if j ==
calt(1)
calt(2)
calt(3)
calt(4)

else
calt(1)
calt(2)
calt(3)
calt(4)

Clspuel(ndeltax-m+1,j);
C2spuel (ndeltax-m+1,j);
C3spuel (ndeltax-m+1,j);
C4spuel (ndeltax-m+1,j);

Clspuel(ndeltax-m+2,j-1);
C2spuel (ndeltax-m+2,j-1);
C3spuel (ndeltax-m+2,j-1);
C4spuel (ndeltax-m+2,j-1);

end
end

ifj ==
qalt(1)
qalt(2)
qalt(3)
gqalt(4)

else
qalt(1)
qalt(2)
qalt(3)

Qlspuel(ndeltax-m+1,j);
Q2spuel (ndeltax-m+1,j);
Q3spuel (ndeltax-m+1,j);
Q4spuel (ndeltax-m+1,j);

Qlspuel(ndeltax-m+1,j-1);
Q2spuel (ndeltax-m+1,j-1);
Q3spuel (ndeltax-m+1,j-1);
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718
719
720
721
722
723
724
725
726
727
728
729
730
731
732
733
734
735
736
737
738
739
740
741
742
743
744
745
746
747
748
749
750
751
752
753
754
755
756
757

%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%

%

galt(4) = Q4spuel(ndeltax-m+1,j-1);

end
else
calt(l) = Cilspuel(ndeltax-m+1,j);
calt(2) = C2spuel(ndeltax-m+1,j);
calt(3) = C3spuel(ndeltax-m+1,j);
calt(4) = C4dspuel(ndeltax-m+1,j);
gqalt(1l) = Qlspuel(ndeltax-m+1,j);
qalt(2) = Q2spuel(ndeltax-m+1,j);
qalt(3) = Q3spuel(ndeltax-m+1,j);
qalt(4) = Q4spuel(ndeltax-m+1,j);
end

Berechnung der Beladung qi in [mol m/kg solid]
for k = 1:nkomp
pkin(k) = calt(k)*R*T(Tvar)*10"-3;
a(k) = am(k)*b(k)*pkin(k)/(1+sum(b.*pkin(k)));
end

% Berechnung der neuen Gaskonzentration der Komponenten m in
% Abhangigkeit von der Zeit und der Posititon im Adsorber in
% [mol m/m"3 Gas]
for k = 1:nkomp
ifk=1
cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;
gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

if cneu(k) <0
cheu(k)=0;
gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);

end
Clspuel(ndeltax-m+1,j) = cneu(k);
Qlspuel(ndeltax-m+1,j) = gneu(k);
elseif = 2
cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;

gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;
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758
759
760
761
762
763
764
765
766
767
768
769
770
771
772
773
774
775
776
777
778
779
780
781
782
783
784
785
786
787
788
789
790
791
792
793
794
795
796
797

end

end

end

if cneu(k) <0
cheu(k)=0;
gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);

end
C2spuel (ndeltax-m+1,j) = cneu(k);
Q2spuel (ndeltax-m+1,j) = gneu(k);

elseif k ==

else

end

cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;
gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

if cneu(k) <0
cnheu(k)=0;
gneu= qalt + epsilon/(1l-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);

end
C3spuel (ndeltax-m+1,j) = cneu(k);
Q3spuel (ndeltax-m+1,j) = gneu(k);

cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;
gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

if cneu(k) <0
cneu(k)=0;
gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);
end
C4dspuel (ndeltax-m+1,j) = cneu(k);
Q4spuel (ndeltax-m+1,j) = gneu(k);
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798
799
800
801
802
803
804
805
806
807
808
809
810
811
812
813
814
815
816
817
818
819
820
821
822
823
824
825
826
827
828
829
830
831
832
833
834
835
836
837

% Gesamte Spulgasmenge
nSpuelgas = cSpuel*Vkontroll*epsilon*length(tspuel)*deltat;
nSpuelgasges = sum(nSpuelgas);

% Berechnung der Gaszusammensetzung im Adsorber nach dem Spul

en

nilGasspuel = sum(Clspuel(:,length(tspuel)))*Vkontroll*epsilon;
n2Gasspuel = sum(C2spuel (:, length(tspuel)))*Vkontroll*epsilon;
n3Gasspuel = sum(C3spuel(:, length(tspuel)))*Vkontroll*epsilon;
n4Gasspuel = sum(C4spuel(:, length(tspuel)))*Vkontroll*epsilon;

nGasspuel = [nlGasspuel; n2Gasspuel; n3Gasspuel; n4Gasspuel];
nGasspuelges = sum(nGasspuel);

yGasspuel = nGasspuel/nGasspuelges;

% Berechnung der adsorbierten Molmenge und Beladung nach dem

nlAdsspuel = sum(Qlspuel(:,length(tspuel)))*msolid/ndeltax;
n2Adsspuel = sum(Q2spuel (:, length(tspuel)))*msolid/ndeltax;
n3Adsspuel = sum(Q3spuel(:, length(tspuel)))*msolid/ndeltax;
n4Adsspuel = sum(Q4spuel(:,length(tspuel)))*msolid/ndeltax;

nAdsspuel = [nlAdsspuel; n2Adsspuel; n3Adsspuel; n4Adsspuel];
nAdsspuelges = sum(nAdsspuel);

xAdsspuel = nAdsspuel/nAdsspuelges;

gAdsspuel = nAdsspuelges/msolid;

% Berechnung der anfallenden Molmengen beim Spulen

niSpuel = nSpuelgas(l) + nlAdsdes + nlGasdes - (nlGasspuel +
n2Spuel = nSpuelgas(2) + n2Adsdes + n2Gasdes - (n2Gasspuel +
n3Spuel = nSpuelgas(3) + n3Adsdes + n3Gasdes - (n3Gasspuel +
n4Spuel = nSpuelgas(4) + n4Adsdes + n4Gasdes - (n4Gasspuel +

nSpuel = [n1Spuel; n2Spuel; n3Spuel; n4Spuel];

% Gesamte anfallende Gasmenge
nSpuelges = sum(nSpuel);

Spulen

nlAdsspuel);
n2Adsspuel);
n3Adsspuel);
n4Adsspuel);
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838
839
840
841
842
843
844
845
846
847
848
849
850
851
852
853
854
855
856
857
858
859
860
861
862
863
864
865
866
867
868
869
870
871
872
873
874
875
876
877

ySpuel = nSpuel/nSpuelges;

%% Berechnung des Druckaufbaus
disp("Berechnung des Druckaufbaus®);

Clverd(:,D)
C2verd(:,1)
C3verd(:,1)
Cdverd(:,D)

Clspuel(:, length(tspuel));
C2spuel (:, length(tspuel));
C3spuel (:, length(tspuel));
C4spuel (:, length(tspuel));

Qlverd(:,1)
Q2verd(:,1)
Q3verd(:,1)
Q4verd(:,1)

Qlspuel (:, length(tspuel));
Q2spuel (:, length(tspuel));
Q3spuel (:, length(tspuel));
Q4spuel (:, length(tspuel));

zeit = 5000; % maximale Zeit fir den Druckaufbau
tverd = 0O;

adsorberende = ndeltax;

if druckaufbau == % Druckaufbau mittels Eisatzstrom

for j = 1:zeit %ndeltatspuel

% Zeitzahler
tverd(j) = deltat*j;

for m = 1:adsorberende

% Berechnung des Partialdrucks pki der Komponente m in [kPa]
% Im Fall Ffur ein Verdichten mit Raffinat, ist der Partialdruck
% fUr das letze Element des Adsorbers immer gleich dem
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878
879
880
881
882
883
884
885
886
887
888
889
890
891
892
893
894
895
896
897
898
899
900
901
902
903
904
905
906
907
908
909
910
911
912
913
914
915
916
917

% Partialdruck des Raffinats

ifm-==
calt = cEinsatz;
elseif m == adsorberende
ifj ==
calt(1l) = Clverd(m,j);
calt(2) = C2verd(m,j);
calt(3) = C3verd(m,j);
calt(4) = C4verd(m,j);
else
calt(1l) = Civerd(m-1,j-1)
calt(2) = C2verd(m-1,j-1)
calt(3) = C3verd(m-1,j-1)
calt(4) = Cd4verd(m-1,j-1)
end
else
if j ==
calt(1l) = Clverd(m,j);
calt(2) = C2verd(m,j);
calt(3) = C3verd(m,j);
calt(4) = C4verd(m,j);
else
calt(l) = Civerd(m-1,j-1);
calt(2) = C2verd(m-1,j-1);
calt(3) = C3verd(m-1,j-1);
calt(4) = C4verd(m-1,j-1);
end
end
ifj ==
galt(1l) = Qlverd(m,j);
qalt(2) = Q2verd(m,j);
qalt(3) = Q3verd(m,j);
qalt(4) = Q4verd(m,j);
else
galt(1l) = Qlverd(m,j-1);
gqalt(2) = Q2verd(m,j-1);
gqalt(3) = Q3verd(m,j-1);

qalt(4)

Q4verd(m,j-1);

+ + + +

Clverd(m,j-1);
C2verd(m,j-1);
C3verd(m,j-1);
Cdverd(m,j-1);
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918
919
920
921
922
923
924
925
926
927
928
929
930
931
932
933
934
935
936
937
938
939
940
941
942
943
944
945
946
947
948
949
950
951
952
953
954
955
956
957

%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%

%

end
else
calt(1)
calt(2)
calt(d)
calt(4)

gqalt(1)

qalt(2)

qalt(3)

qalt(4)
end

Clverd(m,j);
C2verd(m,j);
C3verd(m,j);
Caverd(m,j);

Qlverd(m,j);
Q2verd(m,j);
Q3verd(m,j);
Q4verd(m,j);

Berechnung der Beladung qi in [mol m/kg solid]
for k = 1:nkomp
pkin(k) = calt(k)*R*T(Tvar)*10"-3;

end

q(k) = gm(k)*b(k)*pkin(k)/(1+sum(b.*pkin(k)));

% Berechnung der neuen Gaskonzentration der Komponenten m in
% Abhéngigkeit von der Zeit und der Posititon im Adsorber in

% [mol m/m"3 Gas]
for k = 1:nkomp
if k ==

cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;
gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

if cneu(k) <0
cneu(k)=0;

gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);

end
Clverd(m,j)
Qlverd(m,j)

elseif k ==

cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;
gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

if cneu(k) <0

cneu(k);
aneu(k);
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958
959
960
961
962
963
964
965
966
967
968
969
970
971
972
973
974
975
976
977
978
979
980
981
982
983
984
985
986
987
988
989
990
991
992
993
994
995
996
997

end

Cge

199
cheu(k)=0;
gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);
end
C2verd(m,j) = cneu(k);
Q2verd(m,j) = gneu(k);
elseif k ==

cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;
gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

if cneu(k) <0
cheu(k)=0;
gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);
end
C3verd(m,j) = cneu(k);
Q3verd(m,j) = gneu(k);

else
cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;
gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

if cneu(k) <0
cneu(k)=0;
gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);
end
Caverd(m, )
Q4verd(m,j)

cneu(k);
gneu(k);

end

Clverd(adsorberende, length(tverd)) + C2verd(adsorberende, length(tverd))...

+ C3verd(adsorberende, length(tverd)) + C4verd(adsorberende, length(tverd));

sende*R*T(Tvar)*10"-3;
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998

999
1000
1001
1002
1003
1004
1005
1006
1007
1008
1009
1010
1011
1012
1013
1014
1015
1016
1017
1018
1019
1020
1021
1022
1023
1024
1025
1026
1027
1028
1029
1030
1031
1032
1033
1034
1035
1036
1037

end

% Berechnung der adsorbierten Molmenge nach dem Druckaufbau
nlAdsdruck = sum(Qlverd(:,length(tverd)))*msolid/ndeltax;

if Pende >= Pads(pvar)

end

for

end

Cverdges = mean(Clverd(:,j)) + mean(C2verd(:,j)) + mean(C3verd(:,j)) + mean(Clverd(:,}));

adsorberende = adsorberende-1;

m = 1:ndeltax

if Clverd(m,j) =
Clverd(m, )
Qlverd(m,j)

end

if C2verd(m,j) =
C2verd(m,j)
Q2verd(m,j)

end

if C3verd(m,j) =
C3verd(m, j)
Q3verd(m,j)

end

if C4verd(m,j) =
Caverd(m,j)
Q4verd(m,j)

end

0&& j>1
Clverd(m,j-1);
Qlverd(m,j-1);

0&& j>1
C2verd(m,j-1);
Q2verd(m,j-1);

0&& j>1
C3verd(m,j-1);
Q3verd(m,j-1);

0&& j>1
Caverd(m,j-1);
Q4verd(m,j-1);

if Cverdges >= cRaffinatges

end

Verdichterzeit =
break

if j == zeit

end

disp("Maximale Zeit beim Verdichten Uberschritten®)

length(tverd);
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1038 n2Adsdruck = sum(Q2verd(:,length(tverd)))*msolid/ndeltax;

1039 n3Adsdruck = sum(Q3verd(:,length(tverd)))*msolid/ndeltax;

1040 n4Adsdruck = sum(Q4verd(:,length(tverd)))*msolid/ndeltax;

1041

1042 nAdsdruck = [nlAdsdruck; n2Adsdruck; n3Adsdruck; n4Adsdruck];
1043 nAdsdruckges = sum(nAdsdruck);

1044

1045 % Berechnung der Gaszusammensetzung im Adsorber nach dem

1046 % Druckaufbau

1047 nlGasdruck = sum(Clverd(:,length(tverd)))*Vkontroll*epsilon;
1048 n2Gasdruck = sum(C2verd(:,length(tverd)))*Vkontroll*epsilon;
1049 n3Gasdruck = sum(C3verd(:,length(tverd)))*Vkontroll*epsilon;
1050 n4Gasdruck = sum(C4verd(:, length(tverd)))*Vkontroll*epsilon;
1051

1052 nGasdruck = [nlGasdruck; n2Gasdruck; n3Gasdruck; n4Gasdruck];
1053 nGasdruckges = sum(nGasdruck);

1054

1055 % Berechnung der Raffinatmenge fir den Druckaufbau

1056 nlVerd = (nlAdsdruck + nlGasdruck) - (nlGasspuel + nlAdsspuel);
1057 n2Verd = (n2Adsdruck + n2Gasdruck) - (n2Gasspuel + n2Adsspuel);
1058 n3Verd = (n3Adsdruck + n3Gasdruck) - (n3Gasspuel + n3Adsspuel);
1059 n4Verd = (n4Adsdruck + n4Gasdruck) - (n4Gasspuel + n4Adsspuel);
1060

1061 nVerd = [nlVerd, n2Verd, n3Verd, n4Verd];

1062 nVerdges = sum(nVerd);

1063

1064 yVerd = nVerd/nVerdges;

1065

1066 % Prozentueller Anteil des Raffinats, der fir Spilen und Verdichten
1067 % aufgebracht wird in [%]

1068

1069 nRaffinatverlust = (nSpuelgasges)/nRaffinatges*100;

1070

1071

1072

1073 elseif druckaufbau == % Druckaufbau mittels Raffinat
1074

1075 for j = 1l:zeit %ndeltatspuel

1076

1077 % Zeitzahler
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1078
1079
1080
1081
1082
1083
1084
1085
1086
1087
1088
1089
1090
1091
1092
1093
1094
1095
1096
1097
1098
1099
1100
1101
1102
1103
1104
1105
1106
1107
1108
1109
1110
1111
1112
1113
1114
1115
1116
1117

tverd(j) = deltat*j;

for m = 1l:adsorberende

% Berechnung des Partialdrucks pki der Komponente m in

% [kPa]

x

» Im Fall fur ein Verdichten mit Raffinat,

ist der Partialdruck

% fir das letze Element des Adsorbers immer gleich dem

=4

» Partialdruck des Raffinats

ifm-==
calt = cRaffinat;
elseif m == adsorberende
ifj ==
calt(l) = Clverd(ndeltax-m+1,j);
calt(2) = C2verd(ndeltax-m+1,j);
calt(3) = C3verd(ndeltax-m+1,j);
calt(4) = C4verd(ndeltax-m+1,j);
else
calt(l) = Clverd(ndeltax-m+2,j-1)
calt(2) = C2verd(ndeltax-m+2,j-1)
calt(3) = C3verd(ndeltax-m+2,j-1)
calt(4) = C4verd(ndeltax-m+2,j-1)
end
else
ifj==1
calt(l) = Clverd(ndeltax-m+1,j);
calt(2) = C2verd(ndeltax-m+1,j);
calt(3) = C3verd(ndeltax-m+1,j);
calt(4) = C4verd(ndeltax-m+1,j);
else
calt(l) = Clverd(ndeltax-m+2,j-1);
calt(2) = C2verd(ndeltax-m+2,j-1);
calt(3) = C3verd(ndeltax-m+2,j-1);
calt(4) = C4verd(ndeltax-m+2,j-1);
end
end

Clverd(ndeltax-m+1,j-1);
C2verd(ndeltax-m+1,j-1);
C3verd(ndeltax-m+1,j-1);
C4verd(ndeltax-m+1,j-1);
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1118
1119
1120
1121
1122
1123
1124
1125
1126
1127
1128
1129
1130
1131
1132
1133
1134
1135
1136
1137
1138
1139
1140
1141
1142
1143
1144
1145
1146
1147
1148
1149
1150
1151
1152
1153
1154
1155
1156
1157

%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%

ifj=—=1
gqalt(1)
qalt(2)
qalt(3)
qalt(4)

else
gqalt(1)
qalt(2)
qalt(3)
qalt(4)

Qlverd(ndeltax-m+1,j);
Q2verd(ndeltax-m+1,j);
Q3verd(ndeltax-m+1,j);
Q4verd(ndeltax-m+1,j);

Qlverd(ndeltax-m+1,j-1);
Q2verd(ndeltax-m+1,j-1);
Q3verd(ndeltax-m+1,j-1);
Q4verd(ndeltax-m+1,j-1);

end
else
calt(1)
calt(2)
calt(3)
calt(4)

Clverd(ndeltax-m+1,j);
C2verd(ndeltax-m+1,j);
C3verd(ndeltax-m+1,j);
C4verd(ndeltax-m+1,j);

qalt(D)

qalt(2)

qalt(3)

qalt(4)
end

Qlverd(ndeltax-m+1,j);
Q2verd(ndeltax-m+1,j);
Q3verd(ndeltax-m+1,j);
Q4verd(ndeltax-m+1,j);

Berechnung der Beladung qi in [mol m/kg solid]
for k = 1:nkomp
pkin(k) = calt(k)*R*T(Tvar)*10"-3;
q(k) = gm(k)*b(k)*pkin(k)/(1+sum(b.*pkin(k)));
end

% Berechnung der neuen Gaskonzentration der Komponenten m in
% Abhéngigkeit von der Zeit und der Posititon im Adsorber in
% [mol m/m"3 Gas]
for k = 1:nkomp

if k ==

cneu(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;

gneu = qalt - kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;

if cneu(k) <0
cneu(k)=0;
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1158
1159
1160
1161
1162
1163
1164
1165
1166
1167
1168
1169
1170
1171
1172
1173
1174
1175
1176
1177
1178
1179
1180
1181
1182
1183
1184
1185
1186
1187
1188
1189
1190
1191
1192
1193
1194
1195
1196
1197

end

end

else
cheu
gneu

ifc

end

else

cneu
gneu

ifc

end

else
cnheu
gneu

ifc

end

end

gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);

Clverd(ndeltax-m+1,j)
Qlverd(ndeltax-m+1,j)

it k ==

(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;
= galt - kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;

neu(k) <0
cheu(k)=0;

gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);

C2verd(ndeltax-m+1,j)
Q2verd(ndeltax-m+1,j)

it k ==

(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;
= galt - kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;

neu(k) <0
cheu(k)=0;

gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);

C3verd(ndeltax-m+1,j)
Q3verd(ndeltax-m+1,j)

(k) = calt(k) + (1-epsilon)/epsilon*rhos*kin(k)*(galt(k)-q(k))*deltat;
= galt - kin(k)*(qalt(k)-q(k))*deltat;

neu(k) <O
cneu(k)=0;

gneu= qalt + epsilon/(1-epsilon)*(1/rhos)*(calt-cneu);

Cdverd(ndeltax-m+1,j)
Q4verd(ndeltax-m+1,j)

cneu(k);
aneu(k) ;

cneu(k);
aneu(k);

cneu(k);
gneu(k);

cneu(k);
gneu(k);
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1198
1199
1200
1201
1202
1203
1204
1205
1206
1207
1208
1209
1210
1211
1212
1213
1214
1215
1216
1217
1218
1219
1220
1221
1222
1223
1224
1225
1226
1227
1228
1229
1230
1231
1232
1233
1234
1235
1236
1237

end

Cgesende =

Pende =

Clverd(ndeltax-adsorberende+1, length(tverd)) + ..
C2verd(ndeltax-adsorberende+1, length(tverd)) + C3verd(ndeltax adsorberende+1, length(tverd))..
+ C4verd(ndeltax-adsorberende+1, length(tverd));

Cgesende*R*T(Tvar)*10"-3;

if Pende >= Pads(pvar)

end

for

end

Cverdges = mean(Clverd(:,j)) + mean(C2verd(:,j)) + mean(C3verd(:,j)) + mean(Clverd(:,}j)):;

adsorberende =

m = 1:ndeltax
if Clverd(m,]j
Clverd(m,j)
Qlverd(m,j)
end

if C2verd(m,j) =

C2verd(m, )
Q2verd(m,j)
end

if C3verd(m,j) =

C3verd(m, )
Q3verd(m,j)
end

if C4verd(m,j) =

Caverd(m,j)
Q4verd(m,j)
end

adsorberende-1;

=088 j>1

08 j > 1

0& j > 1

0& j > 1

if Cverdges >= cRaffinatges

Verdichterzeit
break

= length(tverd);

Clverd(m,j-1);
Qlverd(m,j-1);

C2verd(m, j-1);
Q2verd(m,j-1);

C3verd(m, j-1);
Q3verd(m,j-1);

Caverd(m,j-1);
Q4verd(m,j-1);
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1238 end

1239

1240 if j == zeit

1241 disp("Maximale Zeit beim Verdichten Uberschritten®)
1242 end

1243

1244 end

1245

1246

1247 % Berechnung der Beladung nach dem Druckaufbau

1248 nlAdsdruck = sum(Qlverd(:,length(tverd)))*msolid/ndeltax;

1249 n2Adsdruck = sum(Q2verd(:,length(tverd)))*msolid/ndeltax;

1250 n3Adsdruck = sum(Q3verd(:,length(tverd)))*msolid/ndeltax;

1251 n4Adsdruck = sum(Q4verd(:,length(tverd)))*msolid/ndeltax;

1252

1253 nAdsdruck = [nlAdsdruck; n2Adsdruck; n3Adsdruck; n4Adsdruck];
1254

1255 nAdsdruckges = sum(nAdsdruck);

1256

1257 % Berechnung der Gaszusammensetzung im Adsorber nach Druckaufbau
1258 nlGasdruck = sum(Clverd(:,length(tverd)))*Vkontroll*epsilon;
1259 n2Gasdruck = sum(C2verd(:,length(tverd)))*Vkontroll*epsilon;
1260 n3Gasdruck = sum(C3verd(:, length(tverd)))*Vkontroll*epsilon;
1261 n4Gasdruck = sum(C4verd(:, length(tverd)))*Vkontroll*epsilon;
1262

1263 nGasdruck = [nlGasdruck; n2Gasdruck; n3Gasdruck; n4Gasdruck];
1264 nGasdruckges = sum(nGasdruck);

1265

1266 % Berechnung der Raffinatmenge fir den Druckaufbau

1267 nlVerd = (nlAdsdruck + nlGasdruck) - (nlGasspuel + nlAdsspuel);
1268 n2Verd = (n2Adsdruck + n2Gasdruck) - (n2Gasspuel + n2Adsspuel);
1269 n3Verd = (n3Adsdruck + n3Gasdruck) - (n3Gasspuel + n3Adsspuel);
1270 n4Verd = (n4Adsdruck + n4Gasdruck) - (n4Gasspuel + n4Adsspuel);
1271

1272 nVerd = [nlVerd, n2Verd, n3Verd, n4Verd];

1273 nVerdges = sum(nVerd);

1274

1275 yVerd = nVerd/nVerdges;

1276

1277 % Prozentueller Anteil des Raffinats, der fir Spilen und Verdichten
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1278
1279
1280
1281
1282
1283
1284
1285
1286
1287
1288
1289
1290
1291
1292
1293
1294
1295
1296
1297
1298
1299
1300
1301
1302
1303
1304
1305
1306
1307
1308
1309
1310
1311
1312
1313
1314
1315
1316
1317

% aufgebracht wird in [%]
nRaffinatverlust = (nSpuelgasges + nVerdges)/nRaffinatges*100;

end

%% Erstellen der Grafiken

% siehe Konstruktionsubung Joébstl [8]

%% Ausgabe einiger Prozessgroflen

% siehe Konstruktionsubung Joébstl [8]

%% Aufbereitung der Ergebnisse, um das Einlesen in ein Excelfile zu erméglichen

Einsatzmol=nEinsatzges/tads;
Raffinatmol=nRaffinatges/tads;
Extraktmol=nExtraktges/tads;
Raffinatreal=nRaffinatges-nSpuelgasges-nVerdges;
%RafFfFinatreal=nEinsatzges-nSpuelgasges-nExtraktges;
Raffinatrealmol=Raffinatreal/tads;

% ergEinsatz(pvar,Tvar) = nEinsatzges;

% ergEinsatzmol(pvar,Tvar) = Einsatzmol;

% ergRaffinat(pvar,Tvar) = nRaffinatges;

% ergRaffinatmol(pvar,Tvar) = Raffinatmol;

% ergRaffinatreal(pvar,Tvar) = Raffinatreal;
% ergRaffinatrealmol(pvar,Tvar) = Raffinatrealmol;
% ergExtrakt = nExtraktges;

% ergExtraktmol(pvar,Tvar) = Extraktmol;

% ergAdsges(pvar,Tvar)=nAdsges;

% ergSpuelgasges(pvar,Tvar)=nSpuelgasges;

% ergVerdges(pvar,Tvar)=nVerdges;

%

% ergGasgeschw(pvar,Tvar) = vgas;

% erglLeergeschw(pvar,Tvar) = vs;
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%Recovery H2 im Raffinatstrom
%Recovery CH4 im Raffinatstrom
%Recovery H2 im Spulstrom
%Recovery CH4 im Spilstrom
%Recovery H2 im Extraktstrom

rec_ch4_extrakt = nExtraktges * yExtrakt(2) / nEinsatz(2); %Recovery CH4 im Extraktstrom

nSpuelges * ySpuel (2)+ nExtraktges * yExtrakt(2)...
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1318 % ergbDurchmesser(pvar,Tvar) = d;

1319 % ergAdsmasse(pvar,Tvar) = msolid;

1320 % ergAdsdauer(pvar,Tvar) = tads;

1321 %

1322 % ergVeinsatz(pvar,Tvar)=Veinsatz;

1323 % ergVeinsatznorm(pvar,Tvar)=Veinsatznorm;

1324 %

1325 % ergyEinsatz=yEinsatz*100;

1326 %

1327 % ergyExtraktH2(pvar,Tvar) = yExtrakt(1)*100;

1328 % ergyExtraktCH4(pvar,Tvar) = yExtrakt(2)*100;

1329 % ergyExtraktC2H6(pvar,Tvar) = yExtrakt(3)*100;

1330 % ergyExtraktC2H4(pvar,Tvar) = yExtrakt(4)*100;

1331 %

1332 % ergyRaffinatH2(pvar,Tvar) = yRaffinat(1)*100;

1333 % ergyRaffinatCH4(pvar,Tvar) = yRaffinat(2)*100;
1334 % ergyRaffinatC2H6(pvar,Tvar) = yRaffinat(3)*100;
1335 % ergyRaffinatC2H4(pvar,Tvar) = yRaffinat(4)*100;
1336

1337

1338 end

1339 end

1340 end

1341

1342 %Berechnung der Recoveries

1343

1344 rec_h2_raff = Raffinatreal * yRaffinat(l) / nEinsatz(l);
1345 rec_ch4 raff = Raffinatreal * yRaffinat(2) / nEinsatz(2);
1346 rec_h2_spuel = nSpuelges * ySpuel(l) / nEinsatz(l);
1347 rec_ch4 spuel = nSpuelges * ySpuel(2) / nEinsatz(2);
1348 rec_h2_extrakt = nExtraktges * yExtrakt(l) / nEinsatz(l);
1349

1350

1351 %Berechnung des Bilanzfehlers

1352 verlust_h2 = Raffinatreal * yRaffinat(l1)+ nSpuelges * ySpuel(1)+ nExtraktges. ..
1353 * yExtrakt(l) - nEinsatz(l);

1354 verlust_ch4 = Raffinatreal * yRaffinat(2)+

1355 - nEinsatz(2);

1356

1357 %Recovery der Komponenten des Bilanzfehlers
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1358 rec_verl_h2 = verlust_h2 / nEinsatz(l);

1359 rec_verl_ch4 = verlust_ch4 / nEinsatz(2);
1360

1361 %Ubergabe der Recoveries an Petro-SIM(R)

1362 splits.Cell("B2").Cellvalue rec_h2_ raff;
1363 splits.Cell("B3").CellValue rec_ch4_raff;
1364 splits.Cell("B5").CellValue rec_h2_spuel;
1365 splits.Cell("B6").Cellvalue rec_ch4_spuel;
1366 splits.Cell("B8").Cellvalue rec_h2_extrakt;
1367 splits.Cell("B9").Cellvalue rec_ch4_extrakt;
1368 splits.Cell("B11").CellValue rec_verl_h2;
1369 splits.Cell("B12").CellValue rec_verl_ch4;
1370

1371 release(PetroSIM);
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