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Samenvatting. 

In dit fabrieksvoorontwerp wordt een proces beschreven voor de hydrogenering van tolueen. Het doel 
van het proces is waterstof te binden aan een dragermateriaal waardoor het eenvoudiger is op te slaan. 
De hydrogenering van tolueen tot methylcydohexaan is exo-

therm. In dit proces is geprobeerd de energie, die bij de hydrogeneringsreaktie vrijkomt zo volledig 
mogelijk te benutten. 
De hydrogeneringscapaciteit van de fabriek is gelijk aan 2730 kg waterstof per uur. Deze stroom 

waterstof heeft een energie-inhoud van ongeveer 100 MW. 
De hydrogeneringsreaktie wordt uitgevoerd in zes in serie geplaatste adiabatische katalysatorbedden. 

Het reaktiemengsel wordt tussen elk katalysatorbed gekoeld. De druk is gelijk aan 22 bar, de reak­
tietemperatuur ligt tussen 550 en 650 K. De katalysator is een nikkel op silica-aerogel. Het gevormde 
methylcyclohexaan heeft een zuiverheid van 98.5 %. 
Voor de dehydrogeneringsreaktie van methylcydohexaan naar tolueen wordt het proces globaal 

besproken. 

Voor het opslaan van waterstof langer dan circa 2,5 maand is het proces rendabel. 
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Conclusies. 

Het in dit fabrieksvoorontwerp beschreven proces biedt mogelijkheden voor het opslaan van waterstof 

voor langere perioden. MethylcycIohexaan is dan goedkoper te vervoeren en op te slaan. 
Uit oogpunt van veiligheid dient het verminderde explosie gevaar van methylcycIohexaan ten opzichte 

van waterstof afgewogen te worden tegen de grotere giftigheid van methylcycIohexaan. 
In dit proces is getracht de reaktiewarmte zo voUedig mogelijk te benutten. Het zal echter de flexibiliteit 

en de beheersbaarheid van het proces ten goede komen wanneer deze warmteintegratie minder ver 
wordt doorgevoerd. Een mogelijkheid is om voor het opwarmen van de tolueenvoeding gebruik te maken 
van stoom wat elders in het proces wordt opgewekt in plaats van direct warmte uitwisselen met 
processtromen. 
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I. INLEIDING. 

De milieuproblemen die in de laatste decennia zijn taan hebben geleid tot onderzoek naar schone 

brandstoffen. Een van de brandstoffen waarvoor een oekomst lijkt te bestaan is waterstof. 

Een groot nadeel van waterstof als brandstof is het eit dat het gasvormig is. Een gasvormige brandstof 

bevat relatief weinig energie per volume-eenheid en is aarom moeilijk op te slaan of te transporteren. 
~ ... ~ .~ ~ 

Een alternatief voor het opslaan van waterstof onder druk is het chemisch binden van waterstof aan een 

dragermateriaal. Wanneer als drager benzeen of tolueen gebruikt wordt is het gehydrogeneerde 

produkt respectievelijk cyclohexaan of methylcyclohexaan. Deze vloeistoffen zijn onder atmosferische 

druk op te slaan, bevatten meer (gebonden) waterstof per volume-eenheid en zijn eenvoudiger te 

vervoeren. Ter vergelijking staan in tabel 1 verschillende manieren voor het opslaan 1an waterstof 

weergegeven in energie-inhoud per volume- en gewichtseenheid. IJ . .l-
II~ , 

J~nt/gfi Tabel 1. : ~an verschillende manieren van 

waterstofopslag. ~/ :: J , ~ J( Ji ti:: __________________ ~--------------------~~------~~-------L~~~ 
systeem 

gecomprimeerd gas (136 atm) 

cryogene vloeistof 

metaalhydriden 

ijzertitaan 

magnesium 

Glass Microspheres 

cyclohexaan 

methylcyclohexaan 

{ gasoline ( octaan) 

energie-inhoud [kWh] 

per kg 

34.1 

34.1 

0.516 
2.555 

~ 
'~ 

12.88 

per I 

3.12 

3.33 

~ ~ 
9.048 } 

gh k~, 
(#INt-

3ftH-o 
/!~ 

\ 

///é/~~ 

./JIH-o 

j{),~k;d~ == /./, /,f~ 
Een nadeel van het gebruik van een drager is dat bij het hydrogeneren energie vrijkomt en bij het 

vrijmaken van de gebonden waterstof energie nodig is. In de afweging waterstof chemisch te binden aan 

een drager of vrij op te slaan onder druk is dit een belangrijke factor. De manier waarop de vrijgekomen 

energie gebruikt kan worden en met welk rendement het totale proces bedreven kan worden is dan ook 

een van de belangrijkste punten van het onderzoek. 

In dit fabrieksvoorontwerp wordt het proces beschreven waarin waterstof (HYD) gebonden wordt aan 

de drager tolueen (TOL) waarbij als produkt methylcyclohexaan (MCH) gevormd wordt. Benzeen is 

minder geschikt als drager dan tolueen vanwege de carcinogene eigenschappen. 

Het geproduceerde MCH kan op meerdere manieren gebruikt worden. 

Een mogelijkheid is om MCH direct te gebruiken als energiedrager voor motoren. 

Er zijn systemen ontwikkelt voor de automobielindustrie waarbij als energiedrager methylcyclohexaan 

gebruikt wordt (bijv. A. Touzani [IJ). Het waterstof wordt katalytisch van de drager gehaald en naar een 

-1-

_ __ -.J 



I 

I 
I 
i 
I 

• 

I-
I 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

.' 

verbrandingsmotor geleid. De warmte die vrijkomt bij het verbrandingsproces in de motor kan hiervoor 

gebruikt worden. De drager wordt opgeslagen in een aparte tank. Nadat de methylcyclohexaan-voorraad 

is verbruikt kan de drager, tolueen, worden verwisseld voor methyIcyclohexaan. 

Een tweede mogelijkheid is om waterstof te produceren uit MCH in een daarvoor ontworpen fabriek. 

De principes hiervan zullen ook besproken worden. De gegevens worden echter niet uitgewerkt tot een 

fabrieksvoorontwerp. Het basisprincipe van de fabriek is hetzelfde als van de hydrogenering, behalve dat 

er nu warmte ingestopt zal moeten worden. Dit is mogelijk door een klein deel van de geproduceerde 

waterstof te verbranden in ovens en hiermee de stromen op te warmen. 

In de literatuur is gevonden dat er in 1989 plannen gemaakt zijn voor de EURO-QUÉBEC lijn (J. Gretz 

[2]). In dit project wordt 100 MW aan elektrische energie opgewekt door een waterkrachtcentrale en 

door middel van elektrolyse omgezet in waterstof. Vervolgens wordt deze waterstof aan een dragermate­

riaal gebonden en verscheept naar Europa, waar het gebruikt wordt voor onder andere : opwekking van 

elektriciteit/warmte, aandrijving van voer- en vliegtuigen en het verrijken van aardgas met waterstof voor 

industrieel en huishoudelijk gebruik. 

-2-
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11. UITGANGSPUNTEN VOOR HET ONlWERP. 

Voor dit fabrieksvoorontwerp is van dezelfde capaciteit uitgegaan als in de plannen voor de EURO­

QUÉBEC lijn. 

11.1. UITGANGSPUNTEN VOOR HET HYDROGENERINGSPROCES. 

De capaciteit van de hydrogeneringsfabriek is 100 MW. Het aantal bedrijfsuren per jaar is 8000. De 

. o~slag~citeit wordt hierme;JOO ~. --- ~ 
~ndstoffen worden gébi'ûikt: 

- tolueen (98% tolueen, 2% MCH : geschatte samenstelling van de gerecyclede drage , 

temperatuur 288 K, druk 1 bar. 

- waterstof (zuiver verkregen uit elektrolyse en vervolgens tijdelijk opgeslagen bij 12 b 

en een temperatuur van 288 K). 

Water wordt gebruikt als warmtewisselend medium in de hydrogeneringsfabriek. 

Het eindprodukt is: 

- methylcyclohexaan (98.5% , de verontreinigingen bestaan uit 1.4% tolueen 

en een kleine hoeveelheid opgelost waterstof.), temperatuur 314 K, druk 1 b 

Om ophoping van inerten te voorkomen moet er een kleine hoeveelheid 

waterstofrecyclestroom. Deze spuistroom kan benut worden als stookgas. 

11.2. UITGANGSPUNTEN VOOR HET DEHYDROGENERINGSPROC S. 

Als grondstof voor dit proces dient methylcyclohexaan. De specifi ies zijn op de temperatuur na gelijk 

aan de produktstroom van de hydrogeneringsfabriek. I 
De produktstromen van de dehydrogeneringsfabriek zijn toluet>{ en waterstof. 

~g i,o,q%.<r1z, 

T~el-..J 
#2-
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11.3. FYSISCHE CONSTANTEN VAN DE GEBRUIKTE STOFFEN. 

Tolueen 

Kookpunt 

Smeltpunt 

Vlampunt 

Zelfontbrandingstemperauur 

Relatieve dichtheid (water = 1) 

dampspanning bij 293.15 K 

relatieve dichtheid bij 293.15 K van 

verzadigd dampjluchtmengsel (lucht = 1) 

Relatieve dampdichtheid (lucht = 1) 

explosiegrensen in lucht 

384.15 K 

178.15 K 

277.15 K 

808.15 K 

0.9 

29 mbar 

1.06 

3.2 

1.2 - 7 vol% 

De damp mengt zich goed met lucht zodat er gemakkelijk explosieve mengsels gevormd kunnen worden. 

Ten gevolge van het geringe geleidingsvermogen van de vloeistof kunnen elektrostatische ladingen 

worden opgewekt bij stroming, beweging enz. Tolueen kan in het lichaam worden opgenomen door 

inademing en inslikken. Een voor de gezondheid schadelijke concentratie in de lucht kan door verdam­
ping van deze stof bij 20°C vrij snel worden bereikt; bij vernevelen nog sneller. Tolueen werkt 

prikkelend op de ogen, de huid en de ademhalingsorganen. De vloeistof ontvet de huid. De stof werkt op 

het zenuwstelsel. In ernstige gevallen is er kans op bewusteloosheid. Na inslikken van de vloeistof kunnen 

er druppeltjes in de longen terecht komen (aspiratie) waardoor een longontsteking kan optreden. De 

MAC-waarde is 100 ppm (375 mgjm3). 

Methylcyclohexaan 

Kookpunt 

Smeltpunt 

Vlampunt 

Zelfontbrandingstemperatuur 

Relatieve dichtheid (water = 1) 

Relatieve dampdichtheid (lucht = 1) 

Dampspanning (20°C) 

Explosiegrenzen in lucht 

Minimale ontstekingsenergie 

MAC-waarde 

-4-

374 K 

147 K 

269 K 

531 K 

0.8 

3.4 

48 mbar 

1.1 - 6.7 vol% 

0.27 mJ 

400 ppm (1600 mgjm3) 
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Methylcyclohexaan werkt prikkelend op de ogen, de huid en de ademhalingsorganen. De vloeistof ontvet 

de huid. De damp mengt zich goed met lucht zodat er gemakkelijk explosieve mengsels gevormd kunnen 

worden. 

Waterstof 

Kookpunt 

Vlampunt 

Relatieve dampdichtheid (lucht = 1) 

Explosiegrenzen, volume % in lucht 

10K 

brandbaar gas 

0.07 

4 - 76 

Uit de brede explosiegrenzen blijkt duidelijk dat waterstof zeer brandbaar en 

uitstromen van waterstof uit een gasfles of in geval van een gaslek kan in de lucht 

optreden. 
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111. BESCHRIJVING VAN DE PROCESSEN. 

1II.1. BESCHRUVING VAN HET HYDROGENERINGSPROCES. 

1II.1.1. Algemeen. 

Een belangrijk uitgangspunt voor het ontwerp is het zo goed mogelijk benutten van de energie die 
vrijkomt bij de hydrogenering van tolueen. Daarom wordt de warmte die vrijkomt zoveel mogelijk in het 
proces gebruikt en voor de rest in medium pressure steam omgezet. De opgewekte stoom kan omgezet 
worden in elektrische energie. 

De opzet van het ontwerp is weer te geven in een versimpeld schema zoals afgebeeld in figuur 1. 
Tolueen en waterstof worden in zes in serie geplaatste adiabatische reaktoren omgezet in methyl­

cyclohexaan. Tussen de reaktoren zijn warmtewisselaars geplaatst om het mengsel op de geschikte 
reaktietemperatuur te brengen. In het proces wordt een overmaat waterstof gebruikt. De overmaat is 
gunstig voor de ligging van het evenwicht en voorkomt koolafzetting op de katalysator. Het produkt kan 
eenvoudig gescheiden worden van de waterstof met behulp van een fasenscheider. De warmte die 
vrijkomt in het proces wordt voor een deel gebruikt voor het op reaktietemperatuur brengen van de 
grondstoffen. De overige warmte wordt gebruikt voor het opwekken van stoom. De energie die deze 
stoom bezit wordt omgezet in elektrische energie. Dit staat schematisch weergegeven in figuur 2. 

1II.1.2 Beschrijving Hydrogeneringssectie. 

Stroomnummers staan tussen vierkante haakjes en apparaatnummers tussen ronde. 

De beschrijving vindt plaats aan de hand van het processchema. Het proces vindt pla s bij een druk van 
22 bar. Om tolueen [1] op 22 bar te brengen wordt gebruik gemaakt van po (PI). De voorraad 
tolueen is opgeslagen bij atmosferische druk en een temperatuur van vijftien gra n celcius. 

Het waterstof [2] wordt met compressor (CS) op druk gebracht. Van waters f is verondersteld dat het 
afkomstig is van een nabij gelegen installatie waar het ge r . Hierdoor is voor een 

tijdelijke opslag gekozen bij vijftien graden celcius onder een elatief lage druk van 12 bar. 

Vervolgens wordt de tolueen-stroom [3] verdampt. Daarvoor wor t ge gemaakt van een warm-
tewisselaar (H2) en twee verdampers (H3) en (H4) in serie. Op deze manier kan beter gebruik gemaakt 
worden van de beschikbare hoeveelheid warmte uit het proces. De tolueen wordt in (4) oververhit om 

te voorkomen dat er vloeistof ontstaat nadat de waterstof- [7] en de tolueenstroom [6] bij elkaar komen. 

Het mengsel [8] wo;dt vervolgens op reaktietemperatuur gebracht met behulp van warmtewisselaar (H6). 
Het reaktorgedeelte bestaat uit zes adiabatische katalysator-bedden in serie. Tussen elk katalysator-bed 

zijn een of meer warmtewisselaars geplaatst om het reaktiemengsel weer op reaktietemperatuur te 
I brengen. 

I De warmte, die uit het mengsel [10] gehaald wordt na het eerste katalysator-bed (R7), wordt voor een 
\ deel gebruikt in verdamper (H4) voor het verdampen van de tolueen-voeding [5]. Het andere deel wordt 

\ gebruikt in stoomgenerator (H8) voor het opwekken van medium pressure steam. De warmte, die uit het 

.~eaktiemengsel [13] gehaald wordt na het tweede katalysatorbed (R9), wordt in het geheel gebruikt in 
verdamper (H3) voor het verdampen van de tolueen-voeding [4]. De warmte, die uit de reaktiemengsels 

[15], [17] en [19] gehaald wordt na de derde (RlO), vierde (R12) en vijfde reaktor (R14), wordt in het 

/ 
':if1:~~t. 
I~~ 
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geheel gebruikt in de stoom generatoren (HU), (H13) en (HlS) voor het opwekken van medium pressure 

steam. 

Na de reaktorsectie moet het mengsel [21] gescheiden worden. Het mengsel wordt eerst gedeeltelijk 

gecondenseerd. 

Dit gebeurt door middel van een warmtewisselaar en drie condensors in serie. 

De warmte die met behulp van warmtewisselaar (H6) uit de processtroom [21] gehaald wordt, wordt 

gebruikt voor het opwarmen van het reaktiemengsel [8] voor de eerste reaktor (R7). De eerste 

condensor (H2) geeft zijn warmte af aan de tolueen voeding [3]. Energie van stroom [23] wordt in de 

tweede condensor (Hl7) gebruikt voor het opwekken van medium pressure steam. De derde condensor 

(H18) geeft de warmte van stroom [24] af aan koelwater. Het mengsel wordt in deze condensor 

bovendien ongeveer 10 graden onderkoeld. In fase-scheider (V19) wordt de gasfase van de vloeistoffase 

gescheiden. Vervolgens wordt de vloeistofstroom [26] uit fase-scheider (V19) geflasht van 22 bar tot 

atmosferische druk in flash-vat (V21). De vloeistofstroom [27] uit de flash is de produktstroom. Deze 

bestaat voor 98.5 % uit methylcyclohexaan. De verontreinigingen zijn tolueen en waterstof. Het produkt 

heeft een temperatuur van ongeveer achtendertig graden celcius en een druk van 1 bar. 

De gasstroom [30] uit de flash wordt weer met compressor (C20) op druk gebracht en samen met de 

gasstroom [29] uit fase-scheider (V19) gerecycled [32]. Al naar gelang de zuiverheid van de waterstof­

voeding [2] zal een klein gedeelte van recyclestroom [32] gespuid moeten worden. De hoeveelheid hangt 

af van de zuiverheid. 

111.1.3. Procesregeling Hydrogeneringssectie. 

In het proces worden de debieten van de waterstofvoeding [7], de tolueenvoeding [2] en de recycle­

stroom [32] gemeten. De recycle stroom bestaat uit waterstof met mogelijk een kleine hoeveelheid inert 

materiaal wat het proces is binnengekomen als vervuiling van de waterstofvoeding [2]. Omdat tempera­

tuur, druk en samenstelling van de stromen bekend zijn kan uit het massa debiet het debiet in grammol 

per seconde berekend worden. Aan de hand van het debiet van de recyclestroom kunnen de voedings­

stromen aangepast worden. Omdat de debieten van de tolueenvoeding en de waterstofVoeding af--;on-

Om het proces voldoende te kunnen controleren worden de temperaturen stromen uit de reaktoren 

gemeten. 

Dit zijn de stromen [10], [13], [15], [17], [19] en [21]. Deze temperaturen zijn van belang voor het 

behalen van een goede conversie en dus voor de zuiverheid van het produkt. De temperaturen van de 

voedingsstromen van vier van de zes reaktoren worden bepaald door de hoeveelheid geproduceerd 

medium pressure steam en zijn dus regelbaar. 
~ 

Het proces wordt op druk gehouden door t ee compressoren. De ingangstemperatuur van de 

fasenscheider wordt geregeld door het aanpassen an de h veelheid koelwater door de warmtewisselaar. 

In de fasenscheider en in de flash zijn niveaure laars in ge uwd. 

-7-
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111.1.4. Steamplant. 

De opgewekte medium pressure steam wordt gebruikt voor bet opwekken van elektriscbe energie. In 

figuur 2 staat een blokscbema waarin de stoom-kringloop wordt weergegeven. 

Het water wordt verwarmd door bet in tegenstroom in contact te brengen met de produktstroom uit de 

zesde reaktor. Het water wordt dan in vier parallel geplaatste verdampers verdampt en verhit tot 

ongeveer 525 K met een druk van 12 bar. De stoom wordt vervolgens door een turbine geleid, 

gecondenseerd en gekoeld tot 313 K bij een druk van 0.1 bar. Het water wordt dan weer verpompt naar 

de warmtewisselaar. De turbine is aangesloten op een generator waarmee elektrische energie wordt 

opgewekt. f) 

111.1.5. Flexibiliteit van het Proces. 
f\ n~,j;'/ rL~U~' 1~",~-4 ttlt~J l;)L ()~ . 

~,)"1~ e';/I' 
produktieniveau te bedrijven dan waarvoor bet ontworpen is. 

Door de verminderde doorzet zal in de warmtewisselaars minder energie overgedragen worden. Het 

warmte uitwisselend opperv blijft echter gelijk waardoor de temperaturen van de verschillende 

stromen zullen veranderen. Doordat het reaktiemengsel op een andere temperatuur in bet reaktor­

gedeelte komt zal er geen optimaal gebruik worden gemaakt van het beschikbare reaktorvolume. Bij een 

kleinere doorzet is de verblijf tijd in de adiabatische bedden echter groter. Door deze overmaat aan 

reaktorvolume boeft bet inefficiënt gebruik maken van het reaktorvolume niet te leiden tot een lagere 

conversie. Bovendien kunnen de ingangstemperaturen van 4 adiabatische bedden geregel~or~ dOJlL 

r~se~v~roduktie van medium pressure steam. De temperatuur in de eerste fasenscheider 

- wordt gere~oorhet aanpassen van de boeveelheid koelwater. 

111.1.6. Inbedrijfstelling. 

n 
Jgv' 

/ 
De reaktoren dienen eerst op reaktie temperatuur gebracht te worden. Vervolgens wordt het systeem 

gevuld met waterstof en op druk gebracht. Door in een van de reaktoren tolueen te verne len zal de 

r~n. De warmte die hierbij vrIJ omt kan an gebrUl t worden voor bet verdampen en 

op reaktietemperatuur brengen van een gedeelte van de tolueen voeding. Wanneer de voedingsstroom 

groot genoeg is kan het vernevelen gestopt worden en kan het proces op produktieniveau gebracbt 

worden. Het tijdens bet opstarten geproduceerde methylcyclohexaan wat niet aan de specificaties voldoet 

kan eventueel in kleine boeveelheden met de tolueen voeding worden opgemengd wanneer het proces in 

bedrijf is. 
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III.2. BESCHRUVING VAN HET DEHYDROGENERINGSPROCES. 

In tegenstelling tot het hydrogeneringsproces is het dehydrogeneringsproces niet uitgewerkt tot een fa­
brieksvoorontwerp. Daarom wordt van dit proces alleen een algemene beschrijving gegeven. 

III.2.1. Algemeen. 
,q RlYf . 

fi J?V 
De opzet van het ontwerp is hetzelfde als bij de hydro nering. Figuur 3 geeft een versimpeld schema 

van het proces. Het proces vindt plaats bij een druk 5 b Het op druk brengen van de methyl- nA;: 
cyclohexaan gebeurt met een pomp. De vijfvoudige ove waterstof komt uit het proces en is dus j) ~. 
reeds op druk. Het methylcyclohexaan wordt verdampt door warmte uit te wisselen met de stroom uit de It 
laatste reaktor. Het opwarmen van de beginstroom (waterstof + MCH) gebeurt met een oven. t 
Het reaktorgedeelte bestaat uit een vijf- tot zestal adiabatische katalysatorbedden in serie. Tussen elk{ I' ~[ 

bed is een oven geplaatst om het reaktiemengsel weer op te warmen. l ~ 
De enige terugwinning van warmte in het proces is een warmtewisselaar om de beginstroom op te 

warmen met de stroom uit de laatste reaktor. 
Om de produkten tolueen en waterstof van elkaar te scheiden wordt er eerst afgekoeld tot kamer­

temperatuur bij gelijkblijvende druk (om de grootte van de warmtewisselaar te beperken) waarbij de 
produkten van elkaar gescheiden worden. De waterstof wordt gedeeltelijk op druk gebracht (12 bar voor 
tijdelijke opslag) en een ander deel gaat terug het proces in. De tolueen wordt opgeslagen onder 
atmosferische druk. 

111.2.2. Proces regeling Dehydrogeneringssectie. 

Het debiet van de recycle-stroom waterstof zal gemeten en gecontroleerd worden voor het behoud van 
een vijfvoudige overmaat ten opzichte van MCH. De stroom MCH zal tevens worden gemeten en 
geregeld zodat beide stromen op elkaar afgestemd zÏ n. 
Om de ingangste kun n regelen zal deze gemeten worden en hiermee 

" . 

III.2.3. Flexibiliteit van het proces 

Het is goed mogelijk het proces op een lager produktieniveau te bedrijven dan waarvoor het ontworpen 
is. Door de verminderde doorzet zullen de ovens op een lagere capaciteit moeten gaan werken. De 
reaktoren zijn in dit geval overgedimensioneerd, waardoor de reaktiemengsels iets meer op evenwicht 

komen. Hierdoor zal zelfs een iets hogere conversie gehaald kunnen worden. Verder hebben de stromen 

nauwelijks interacties met elkaar, waardoor problemen zouden kunnen ontstaan. 
Hogere produktieniveaus zijn niet haalbaar. Dit zou leiden tot een te lage conversie. 
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111.2.4. Inbedrijfstelling. 

Het systeem wordt volgepompt met waterstof, dat door de ovens opgewarmd wordt tot circa 700 K. 

Deze waterstof wordt rondgepompt totdat alle katalysatorbedden voldoende opgewarmd zijn. Dat dit 
gebeurt met waterstof is nodig om geen inert in het systeem te krijgen en zo is men zeker van een 
overmaat waterstof aan het begin van de inbedrijfstelling. 
Vervolgens wordt de methylcyclohexaan geïntroduceerd, waarna de condensor gestart wordt. Het proces 
kan nu op volle capaciteit in bedrijf worden gebracht. 
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IV. PROCESKONDITlES. 

IV.I. PROCESKONDITIES VAN HET HYDROGENERINGSPROCES. 

Voor het doorrekenen van het proces werd gebruik gemaakt van het sequentieel flowsheeting­

programma CHEMCAD. 

IV.l.I. Thermodynamica en oplosbaarheid: 

In het flowsheeting-programma CHEMCAD werd voor het schatten van de thermodynamische 

eigenschappen van de stoffen en mengsels gebruik gemaakt van de Soave-Redlich-Kwong (SRK) toe­

standsvergelijking. Het proces vindt voornamelijk plaats in de gasfase. De SRK-toestandsvergelijking is 

bij hogere drukken voor koolwaterstoffen binnen 1 à 2 procent nauwkeurig. Er moet rekening gehouden 

worden met het feit dat de kritische temperaturen van tolueen en methylcyclohexaan binnen het tempera­

tuurgebied vallen waarin het proces plaatsvindt. Wanneer de kritische temperatuur ongeveer gelijk is aan 

de temperatuur van het systeem kunnen de fouten groter zijn. Voor het berekenen van de vloeistofdich­

theden is gebruik gemaakt van een andere methode (API) omdat een toestandsvergelijking hiervoor niet 

geschikt is. 

Bij het condenseren van de productstroom voor het verwijderen van het methylcyclohexaan is nog 

gekeken naar het gebruik van Henry-coëfficiënten voor het oplossen van waterstof in de productstroom. 

Hierbij trad echter geen noemenswaardig verschil op met het gebruik van het SRK - mode~ zodat deze 

laatste voor het gehele proces gebruikt is. 

Voor de warmtecapaciteiten van de verschillende stromen is bij de handmatige berekeningen gebruik 

gemaakt van gegevens uit R.K Sinnott [3J, bij de berekeningen met CHEMCAD van de hierbij aanwe­
zige databank. 

IV.Iol. Reaktiewarmte. 

De reaktiewarmte van de reaktie: 

<;Hg + 
TOL 

----> 

bedraagt - 204.646 kJj(mol tolueen) onder standaard condities (temperatuur 298 K en 1 atmosfeer druk). 

Andere reakties doen zich in het systeem niet voor. 
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1V.1.3. Reaktie~venwicht. 

De temperatuursatbankelijkheid van evenwichtsconstante (Keq) van de reaktie kan in het betreffende 

temperatuurgebied beschreven worden met de formule: 

Keq 

= evenwichtsconstante [kPa3] 

= pre-exponentiële factor [kPa3] 

= reaktie-enthalpie [J /mol] 
= gasconstante [J/(mol.K)] 

T = temperatuur [K] 

De evenwichtsconstante is hierbij gedefinieerd als: 

waarin: P HYD 

PTOL 
PMCH 

J Vf' PTOL· P~YD 
Keq = 

PMCH 

= partiaalspanning waterstof [kPa] 
= partiaalspanning tolueen [kPa] 

= partiaalspanning methylcyclohexaan [kPa] 

(1) 

-

Voor de pre-exponentiële factor en de reaktie-enthalpie in formule 2 zijn vier verschillende getallen­

paren in de literatuur gevonden: 

O. Sultan, M. Shaw [4J 

L.E. Faith e.a. [5J 

J. Akyurtlu, E. Stewart [6J 

T.K Rimensberger [7J 

405.1026 , 
416.1026 , 
112.1027 , 
607.1026 , 

LlHr [J/mol] 

216,35.103 

215,18.103 

216,35.103 

216,35.103 

De vier bovenstaande getallen paren werden alle vier experimenteel getest door T.K Rimensberger [7]. 

Het bleek dat de constanten bepaald door J. Akyurtlu en E. Stewart [6J het beste de gevonden evenwich­

ten beschreven en deze werden dan verder ook aangenomen. 
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IV.l.4. Katalysator en reaktiekinetiek. 

Er zijn verschillende stukken in de literatuur gevonden over de kinetiek van de hydrogenering van 
tolueen: 

L.M. Mamaladze e.a.[8j: hydrogenering over een nikkel op zinkoxide katalysator. 

N. Ganesh Karanth e.a.[9j: hydrogenering over nikkel op silica katalysator. 

D. KJvana e.a.[IOj: hydrogenering over een nikkel op silica-aerogel. 

In alle bovenstaande artikelen is het temperatuurgebied laag (90-200 oe) en zijn de metingen verricht bij 

atmosferische druk. Bij gebrek aan beter is voor het modelleren van de reaktoren gebruik gemaakt van 

de katalysator en de kinetiek-vergelijking van D. KJvana, e.a.[IOj, vooral omdat hier de temperatuur­

invloed goMw beschreven is. 

De katalysator is een nikkel op silica-aerogel met een specifiek oppervlak van 620 m2 jg en een 

schijnbare dichtheid van 10 kgjm3. 

De gebruikte kinetiek-vergelijking luidt: 

waarin: r 

pOtot 

pOto) 

T 

= reaktiesnelheid [molj(g.s)] 

= druk ingaande stroom [kPa] 

= dampspanning tol ingaande stroom [kPa] 

= temperatuur [K] 

(3) 

Omdat de katalysator in een hoger temperatuurgebied gebruikt zal worden, moet worden gekeken naar 

het chemisch evenwicht en het effect van de temperatuur hierop. 

De reaktiekinetiek zoals vermeldt in formule 1 wordt nu aangepast voor het gebruik in hogere 

temperatuurgebieden, waar het chemisch evenwicht reeds mee gaat spelen. Hiertoe wordt formule 1 

vermenigvuldigd met: 

Keq-PMCH 
(1- ) 

3 
PTOL-PHYD 

waardoor de uiteindelijk gebruikte reaktie-snelheidsvergelijking de volgende is: 

-13-
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De verschillende partiaalspanningen in formule 5 zijn te berekenen met de volgende formules, waarin 

deze een functie zijn van de conversie en de ingangscondities: 

(6) 

o 0 
PHYO-3.X.PTOL (7) 

e·X+l 

o 0 
PMCH+X.PTOL (8) 

e·X+l 

waarm: X = conversie [-] 

i: = fractie volumeverandering bij reaktie [-] 

zodat de reaktiesnelheid geheel als functie van conversie, ingangscondities en temperatuur geschreven 
kan worden. 

() 

Er is gekozen voor een tienvoudige overmaat waterstof in het reaktiemengsel ten opzichte van tOlueen.) 
Dit is in de eerste laats gunstig voor het evenwicht en is tevens nodig om coke-afzetting op de 
katalysator te voorkomen. 

() 

/:;: 1 ~ tfpt' IV.l.5. Druk en temperatuur. 

Het proces wordt bedreven op een druk van 22 bar. Het gehele reaktorgedeelte van het proces 

(reaktoren met warmtewisselaars) wordt bedreven op een temperatuur tussen 550 en 670 K Onder deze 

omstandigheden zijn de mengsels van grondstoffen en eindprodukt gasvormig. Een lagere druk betekent 

een andere ligging van het evenwicht. Dit heeft gevolgen voor de temperaturen waarop het proces 

bedreven moet worden: deze moeten omlaag. De temperatuur heeft invloed op de reaktiesnelheid, wat 

gevolgen heeft voor het reaktorvolume. Een hogere druk in het systeem vereist hogere reaktietemperatu­

ren. Dit heeft een positief effect op fiët berÏöcÏigde reaktorvolume maar een negatief effect op ae 
e-- - '"- ...... 
leve~ van ~e _~ Op grond van de bovenstaande effecten is de druk van 22 bar gekozen. In 
defiguren 4, 5 en 6 wordt de ligging van het evenwicht en verschillende reaktiesnelheden weergegeven 

als functie van de samenstelling van het reaktiemengsel (conversie) en de temperatuur, bij de drukken 11 
bar, 22 bar en 33 bar. 

Om het gevormde methylcyclohexaan af te scheiden van de overmaat waterstof zal de eindstroom 
afgekoeld worden tot ongeveer 40 oe. 
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IV.2. PROCESKONDITIES VAN HET DEHYDROGENERINGSPROCES. 

IV .2.1. Thermodynamica en oplosbaarheid. 

De opmerkingen die gemaakt zijn over thermodynamica en oplosbaarheid bij de hydrogenering van 

tolueen, zijn ook geldig voor de dehydrogenering van methylcyclohexaan. Hoewel het dehydrogenerings 

proces op een lager drukniveau bedreven wordt dan het hydrogenerings proces, biedt de SRK-toes­

tandsvergelijking de beste mogelijkheden voor het schatten van de thermodynamische eigenschappen. 

IV .2.2. Reaktiewarmte. 

De dehydrogenerings reaktie is endotherm. De reaktiewarmte bedraagt 204.646 kJ/(mol MCH). Andere 

IV .2.3. Reaktie-evenwicht. 

t I).J 
J~~lb IJl ft~) 

reakties doen zich in het systeem niet voor. 

Z/t-fYlv 
De formules die het evenwicht beschrijven zijn al genoemd in hoofdstuk IV. 1.3. EJdient rekening 

gehouden te worden met het feit dat de reaktiewarmtes voor hydrogenatie en dehydrogenatie tegenges­

teld zijn in teken en de wijze waarop de evenwichtsconstante gedeftnieerd wordt (formule 2). 

IV .2.4. Katalysator en reaktiekinetiek. 

Er zijn verschillende stukken in de literatuur gevonden over de kinetiek van de dehydrogenering van 
MCH: 

J.H. Sinfe/t e.a.[l1J: dehydrogenering over een platina op alumina katalysator. 

A. Touzani e.a.[12J: dehydrogenering over een platina op alumina katalysator. 

K JothimUfugesan [l3J: dehydrogenering over een platina-rhenium op aluminakatalysator. 

De metingen in het stuk van J.H. Sinfeit, e.a.[ 11 J zijn uitgevoerd in een beperkt temperatuursgebied 

(tussen 590 en 645 K) en voor lage ingangsdrukken MCH en HYD. De andere twee zijn algemener 

geldig. Uit het stuk van K Jothimurugesan [13J blijkt dat de platina-rhenium katalysator een goede 

activiteit heeft en minder deactivering vertoond tijdens gebruik dan een platina-katalysator. Om deze 

reden is de platina-rheniUM-katalysator te verkiezen boven een platina-katalysator. 

De platina-rhenium op alumina katalysator heeft een samenstelling van 0,3 gew% platina en 0,3 gew% 

rhenium. Het speciftek oppervlak is 220 m2/g. 

De gebruikte kinetiekvergelijking luidt: 
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waarin: r 

------------------------------

3 
PTOLPHYD ) ( P MCH - ----"'-=---

r = k' __________ K_e~q~ __ 
1 + KrPTOL 

k = 3,745'10-3 exp (_ 6200 ) 
T 

KT = 6,25'10-4 exp ( 1600 ) 
T 

= reaktiesnelheid [molf(g.s)] 

= reaktiesnelheidskonstante[ mol I (g.s.kPa)] 

= tolueen-absorptiekonstante [kPa-I ] 

(9) 

In deze kinetiek-vergelijking is het chemisch evenwicht reeds verwerkt, op dezelfde manier als bij de 

hydrogene ring. Er is gekozen voor een vijfvoudige overmaat wat~of ten opzichte van MeH om coke-

vorming op de katalysator te voorkomen. t s' 
IV .2.s. Druk en tempe ... "ur. ~ ~ 
Voor de bepaling van de procesdruk en ~e reaktietemperatuur van de dehydrogenering van methyl­

cyclohexaan geldt een soortgelijke redenering als voor de hydrogenering van tolueen. Een lage druk heeft 

een positief effect op het evenwicht maar een negatief effect op het benodigde reaktorvolume. Een hoge 

druk heeft in beginsel een positief effect op het benodigde reaktorvolume maar door de invloed op het 

evenwicht wordt dit geheel teniet gedaan. Een hoge temperatuur is gunstig voor de optredende reaktie­

snelheden en de ligging van het evenwicht ( endotherme reaktie) maar ongunstig voor de levensduur van 

de gebruikte katalysator. De reaktietemperatuur moet dus een zodanige waarde hebben dat er geen 

sintering en geen coke-vormin n de reaktie voldoende snel verloopt. De maximaal toelaatbare 

temperatuur wordt daardoo c· ca edraa . Het 

gehele reaktorgedeelte (adiaB en en ovens) wordt bedreven op een dr I 5 bar een 

temperatuur tussen 750 en omstandigheden zijn de grondst f en alle 

e scheiden van de gevormde waterstof zal de ei afgekoeld 

aterstof wordt op een druk van 12 bar gebracht vo tijdelijke opslag. 
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V. APPARATUVRKEUZE EN BEREKENING. 

In dit hoofdstuk worden de keuzes en de berekeningen die betrekking hebben op de apparaten uit het 

processchema nader uitgewerkt. Omdat van het dehydrogeneringsproces geen processchema gemaakt is, 
zijn de toelichtingen voor dit proces kwalitatief van aard. 

V.l. HYDROGENERINGSPROCES. 

V.LL Reaktoren. 

De hydrogeneringsreaktie is exotherm. Door de grootte van de reaktiewarmte zal er gekoeld moeten 

worden tijdens de reaktie. Er zijn twee mogelijkheden om de reaktiewarmte af te voeren. 

- Een gekoelde pijpenreaktor, waar de reaktie plaatsvindt binnenin een pijpenbundel waarlangs aan de 

buitenkant een koelmiddel stroomt. 

- Een reaktorsessie bestaande uit adiabatische bedden afgewisseld met warmtewisselaars. 

Theoretisch is een gekoelde pijpenreaktor beter omdat er een temperatuurprofiel opgelegd kan worden, 
zodanig dat de reaktiesnelheid altijd maximaal is bij een bepaalde conversie (zie de stippellijn in figuur 

7). De reaktiesnelheid neemt namelijk bij oplopende temperatuur toe, totdat het evenwicht een rol begint 

te spelen en de reaktiesnelheid hierdoor afneemt. 

In de praktijk is de reaktie echter zó exotherm dat het onmogelijk is het gewenste temperatuurprofiel 

over de lengte van de buis te realiseren. Er zullen grote temperatuurgradiënten ontstaan over de 

buisdiameter, waarbij het midden van de buis een relatief hoge temperatuur krijgt. 

Bij het gebruik van een cascade van adiabatische bedden en warmtewisselaars in serie zijn er geen grote 

temperatuurgradiënten over de buisdiameter waardoor het systeem eenvoudiger te processen is. Het 

mengsel warmt in de adiabatische bedreaktor op door de plaatsvindende reaktie totdat de reaktiesnelheid 

scherp daalt door het naderen van het evenwicht. Daarna wordt het mengsel afgekoeld in een warmtewis­

selaar en in de volgende reaktor geleidt. Afhankelijk van het aantal bedden, de ingangstemperaturen van 
de reaktanten en de reaktorvolumes kan op deze wijze het temperatuurprofiel van de ideale gekoelde 

pijpenreaktor meer of minder benaderd worden. 

Aan de hand van de genoemde overwegingen hebben de adiabatische bedden in serie de voorkeur boven 
een gekoelde pijpenreaktor. 

Voor het dimensioneren van de adiabatische bedden is onder andere gebruik gemaakt van een methode 

voorgesteld door R. Aris [14 J. De gevolgde procedure kan weergegeven worden in een figuur soortgelijk 

aan figuur 7. In dit figuur zijn als functie van de conversie en de temperatuur lijnen weergegeven die een 

bepaalde reaktiesnelheid aangeven. In dit figuur kunnen tevens lijnen weergegeven worden die het 

verband aan geven tussen de temperatuur en de conversie. Op deze manier kan een traject zoals in 
figuur 8 afgeleid worden. 
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Het verband tussen conversie en temperatuur in de adiabatische bedden luidt: 

waarin: To 
Si 

Cpi 

t.Hr 

x = 
-LlHr{T) 

= ingangstemperatuur [K] 

= voedingsverhouding stof i - stof waarop conversie is gedefinieerd 

= warmtecapaciteit stof i [J/(mol.K)] 
= reaktiewarmte op temperatuur T [J Imol] 

Voor de reaktiewarmte op temperatuur T geldt: 

= referentietemperatuur voor t.Hr 
= verandering in warmtecapaciteit door de reaktie 

(10) 

(11) 

Omdat de warmtecapaciteiten als polynomen weergegeven worden, zijn de integralen simpel uit te 

werken. Om de verschillende lijnen van X tegen T uit te rekenen is een PASCAL-programma geschreven 

(zie bijlage 2). Tevens is er een programma geschreven dat de punten van een curve met gelijke reaktie­

snelheid berekent (zie bijlage 3). 

Om de verschillende reaktoren door te rekenen is als volgt te werk gegaan: 
- Er is als eerste een volledige figuur gemaakt met daarin de verschillende curves voor gelijke 

reaktiesnelheid en de lijnen van de conversie tegen de temperatuur om een algemene indruk te krijgen 

van het verloop van conversie tegen temperatuur en het aantal te gebruiken bedden (zie figuur 9). 

- Aangezien de verschillende lijnen van X tegen T nagenoeg recht zijn, zijn deze benaderd met een 

rechte lijn door deze te fitten met het programma RRGRAPH [15]. Hierbij is de temperatuur als functie 

van de conversie bepaald. 

- De differentiaalvergelijking voor een adiabatische buis is opgesteld en luidt: 

waarin: V 

dX 
dV 

= volume reaktor [m3] 

= 

<PTOLo = ingaande stroom tolueen [mol/sj 

rTOL = reaktiesnelheid [mol/(m3.s)] 

(12) 

De reaktiesnelheid (r) is een functie van de conversie en de temperatuur (zie formule 5, 6, 7 en 8). 

Door echter een gefitte lijn van X tegen T in te vullen wordt r alleen een functie van X en kan de 

differentiaalvergelijking opgelost worden. 
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- Er is vervolgens een programma geschreven met toepassing van het pakket RKPACK [J6] om een 
buisreaktor door te rekenen (zie bijlage 4). Het programma optimaliseert de ingangstemperatuur en 

berekent de uitgangsconversie en temperatuur. Het optimaliseren is mogelijk doordat alle lijnen van T 

als functie van X erin verwerkt zijn en hiertussen geïnterpoleerd kan worden. 
- Met behulp van bovengenoemd programma zijn de volgende reaktoren berekend: 

Reaktor Volume [m3] Xin [-] Xuit [-] Tin [-] Tuit [-] 

1 3 0.057 0.316 551.1 665.0 
2 2 0.316 0.498 5753 656.4 

3 2 0.498 0.664 568.0 642.1 

4 2 0.664 0.797 575.5 635.1 

5 2 0.797 0.911 5683 620.3 

6 1.5 0.911 0.986 552.4 587.6 

Voor het bereiken van conversies hoger dan 98 - 99 % zijn de benodigde reaktorvolume onevenredig 
groot. 

In de berekeningen in CHEMCAD worden de reaktoren alleen gedefinieerd op basis van deze 
conversies. De uitgaande temperaturen komen goed overeen met de hierboven berekende waarden. 

V.lol. Warmtewisselaars 

Door de grote warmteverschillen over de warmtewisselaars en de hoge druk in tubes en shell, is het niet 
mogelijk om flXed tubes te nemen. Er is daarom gekozen voor een floating head type warmtewisselaar, 
met een external floating head om de ruimte tussen de pijpenbundel en de shell te minimaliseren. 
Voor het schatten van de warmte-overdrachtscoëfflciënten en drukvallen is gebruik gemaakt van 

gegevens en methoden, zoals vermeldt in R.K Sinnott [3]. 

Er zijn vier soorten warmtewisselaars in de fabriek aanwezig: 
- Waterverdampers voor de stoom generatie. De stromen zijn aan de ene kant heet procesgas en aan de 

andere kant water en stoom. 

- Opwarmers van de beginstromen, tegelijkertijd koelers voor de eindstroom of een stroom tussen twee 
reaktoren. 

- Een koeler van de eindstroom, tegelijkertijd een voorverwarmer voor het water in de stoom-plant. 

- Een koeler voor het verwijderen van de restwarmte die de produktstroom nog bevat, om deze op een 
geschikte opslagtemperatuur te krijgen en een koeler voor het condenseren van de stoom in de stoom­
plant. 

Deze vier soorten zullen nu achtereenvolgens behandeld worden. 

-Waterverdampers: Dit zijn verticaal geplaatste verdampers met het verdampende water aan de shell­
zijde en de gasstroom aan de tube-zijde. De warmte-overdrachtscoëfflciënt (h) is geschat op 170 

W j(m2.K). Dat deze warmte-overdracht zo laag is komt door de lage h aan de gaszijde (200 W j(m2.K». 
Voor een voorbeeld-berekening van afmetingen en drukval zie bijlage 5 Voor andere waterverdampers 
zie specrncatiebladen, hoofdstuk VII. 
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-Opwarmers/afkoelers: Als de beginstromen nog vloeibaar zijn, zijn het horizontale warmtewisselaars; 

bij het verdampen verticale, met de beginstromen aan de sheU-zijde. 

De warmtewisselaars waarin beide stromen gasvormig zijn, worden erg groot, doordat de warmteover­

dracht klein wordt (circa 100 W /(~2.K)) en de volumestromen aan beide zijden erg groot zijn. Voor een 

voorbeeldberekening van afmetingen en drukval zie bijlage 6. Voor de andere warmtewisselaars zie 

specificatiebladen, hoofdstuk VII. 

-De koeler van de eindstroom kan niet alle warmte verwijderen omdat het koelmedium (water uit de 

stoom-plant) al een temperatuur van circa 40 oe heeft. 

-Koelers voor verwijderen restwarmte: Hierbij wordt met koelwater gewerkt dat op 20 oe binnenkomt 

en de warmtewisselaars met maximaal 32 oe weer verlaat (om ketelsteenvorming zo veel mogelijk tegen 

te gaan). Voor een voorbeeldberekening zie bijlage 7; zie verder specificatiebladen, hoofdstuk VII. 

V.I.3. Fasenscheidingen: 

Er worden twee fasenscheidingen uitgevoerd met de produktstroom, die door middel van flashes 

gesimuleerd zijn. 

De eerste vind plaats door de produktstroom af te koelen tot circa 37 oe bij gelijkblijvende druk van 22 

bar. Dit afkoelen wordt eerst bij deze hoge druk gedaan om de warmtewisselaars kleiner te houden en 

compressiekosten uit te sparen. 

Het condensaat wordt vervolgens geflasht naar atmosferische druk. Het beetje gas dat hierbij vrijkomt 

wordt weer op druk gebracht en gerecycled. 

Het eerste flashvat is gedimensioneerd met behulp van de methode gegeven in Coulson and Richardson 

[3J. Er is gekozen voor een verticaal vat omdat de voedingsstroom voor een groot gedeelte uit gas 

bestaat. Met behulp van formule 13 wordt de maximale dampsnelheid berekend. 

waarin: Uv 

Pv 

PI 

= dampsnelheid [mis) 

= dichtheid gasfase [kg/m3) 

= dichtheid vloeistoffase [kg/m3) 

(13) 

Met de dampstroom en de dampsnelheid kan de doorsnede van het vat bepaald worden. De hoogte van 

de gaskap is gelijk aan de diameter. Voor de vloeistof wordt een verblijf tijd van 5 minuten aangehouden. 

Het tweede flashvat wordt berekend volgens een methode gegeven door Evans [22]. Dit is een 

horizontaal vat omdat de voeding voor het grootste gedeelte uit vloeistof bestaat. Er is gebruik gemaakt 

van een monogram (opgenomen in bijlage 8). Er is gekozen voor een vloeistofverblijftijd van 5 minuten, 

een vloeistotboogte van 80 % en een lengte/diameter verhouding van 4. Met deze gegevens kunnen de 

dimensies van het vat bepaald worden. 
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V.2. DEHYDROGENERINGSPROCES. 

V.2.1. Reaktoren. 

Doordat de teruggaande reaktie erg endotherm is moet er veel warmte toegevoer 
verloop van de reaktie. Er zijn nu weer de zelfde twee mogelijkheden .. e hydrogenering. Hier 

wordt weer om de praktische haalbaarheid gekozen voor een caséáûê batische bedden net 
I 

daartussen verwarmingselementen in de vorm van ovens gestookt m~t wa 
Om de verschillende reaktoren door te optimaliseren en door )e.-....-~·~·~·_-:«_·n kunnen dezelfde soort 

programma's geschreven worden als voor de hydrogenering (zie hiervoor bijlages 1,2 en 3). 

Ook hier zijn naar schatting zes reaktoren nodig om een conversie van 98 - 99 procent te halen. {) / ;111'/, e (/ 
V: /~ 

V.2.2. Warmtewisselaars. \ 1- 1--

Het merendeel van de aanwezige warmtewisselaars zijn ovens waarin een ein deel van de geprodu­
ceerde waterstof wordt verbrand om de voeding en de stromen tussen de eaktoren op te warmen. 
De uitgaande stroom uit de laatste reaktor kan gebruikt worden m één van de ingaande stromen 

gedeeltelijk op te warmen. 

De warmteoverdrachtscoëfficiënt in de ovens is laag ( circa 200 W j(m2.K) ) doordat de op te warmen 
stromen in de gasfase verkeren. 

Verder is er nog een koeler nodig om de restwarmte te ve 'jderen van de eindstroom en hiermee 

meteen de tolueen te conde"'''en. Hi.,blj wo,dt de emdstmo afgekoeld tot on vee< 40 ·C. '2./ / J'1 

V23. Fas~he;wngen. . sDV:' Ç'/Z ~~. 
De enig aanwezige fasenscheider in het systeem is de cond sor van de ein troom, ~ar de tolueen v~ ~ 

de waterstof afge-scheiden wordt. Hier wordt eerst het gro tste deel van d warmte verwijderd door ui 
te wisselen met de voeding. De rest wordt verwijderd met ehulp van koelwa er. 

Een gedeelte van de waterstof wordt gerecycled om aan te reaktor een vijfvo 
overmaat waterstof ten opzicht ven MCH te hebben. 

/ 
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Vl. MASSA· en WARMTEBALANSEN 

Hieronder volgen de massa- en warmtebalansen m het totaal m blokschema en de opbouw uit 

componenten in aparte stroom/componenten-staten. 
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Apparaat-stroom 
-+ 

"- Componenten 

Tolueen 

MCH 

Waterstof 

TOTAAL: 

Apparaat -stroom 
-+ 

"- Componenten 

Tolueen 

MCH 

Waterstof 

TOTAAL: 

Apparaat -stroom 
-+ 

"- Componenten 

Tolueen 

MCH 

Waterstof 

TOTAAL: 

Min kgjs 

QinkW 

Stroomj componenten-staat 

1 2 

M Q M Q 

11.817 

0.262 

0.765 

12.079 -1216.8 0.765 7218.1 

3 4 

M Q M Q 

11.817 11.817 

0.262 0.262 

12.079 -1172.9 12.079 1674.0 

5 6 

M Q M Q 

11.817 11.817 

0.262 0.262 

12.079 7467.0 12.079 8714.3 
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Apparaat-stroom 
~ 

"- Componenten 

Tolueen 

MCR 

Waterstof 

TOTAAL: 

Apparaat -stroom 
~ 

.j. Componenten 

Tolueen 

MCR 

Waterstof 

TOTAAL: 

Apparaat-stroom 
~ 

.j. Componenten 

Tolueen 

MCR 

Waterstof 

TOTAAL: 

Min kg/s 

Qin kW 

Stroom/componenten-staat 

7 8 

M Q M Q 

11.822 

0.767 

0.765 2.697 

0.765 8029.1 15.285 35780.6 

9 10 

M Q M Q 

11.822 8.574 

0.767 4.227 

2.697 2.483 

15.285 44786.1 15.285 50089.2 

11 12 

M Q M Q 

8.574 8.574 

4.227 4.227 

2.483 2.483 

15.285 48841.9 15.285 44110.6 
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Apparaat-stroom 
~ 

"- Componenten 

Tolueen 

MCH 

Waterstof 

TOTAAL: 

Apparaat-stroom 
~ 

-l- Componenten 

Tolueen 

MCH 

Waterstof 

TOTAAL: 

Apparaat-stroom 
~ 

"- Componenten 

Tolueen 

MCH 

Waterstof 

TOTAAL: 

Min kgfs 
Qin kW 

Stroomf componenten-staat 

13 14 

M Q M Q 

6.'lJ37 6.'lJ37 

6.664 6.664 

2.333 2333 

15.'lJ35 47844.7 15.'lJ35 42051.7 

15 16 

M Q M Q 

4.211 4.211 

8.876 8.876 

2.197 2.197 

15.'lJ35 45441.9 15.'lJ35 41093.9 

17 18 

M Q M Q 

2.545 2.545 

10.652 10.652 

2.088 2.088 

15.'lJ35 43815.3 15.'lJ35 39476.4 
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Apparaat-stroom 
~ 

"- Componenten 

Tolueen 

MCR 

Waterstof 

TOTAAL: 

Apparaat-stroom 
~ 

"- Componenten 

Tolueen 

MCR 

Waterstof 

TOTAAL: 

Apparaat -stroom 
~ 

"- Componenten 

Tolueen 

MCR 

Waterstof 

TOTAAL: 

Min kg/s 
Qin kW 

Stroom/componenten-staat 

19 20 

M Q M Q 

1.117 1.117 

12.174 12.174 

1.994 1.994 

15.285 41808.1 15.285 374853 

21 22 

M I Q M Q 

0.175 0.175 

13.177 13.177 

1.932 1.932 

15.285 39022.5 15.285 30016.9 

23 24 

M Q M Q 

0.175 0.175 

13.177 13.177 

1.932 1.932 

15.285 27170.3 15.285 25171.4 
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Apparaat-stroom 
~ 

.j. Componenten 

Tolueen 

MCH 

Waterstof 

TOTAAL: 

Apparaat-stroom 
~ 

.j. Componenten 

Tolueen 

MCH 

Waterstof 

TOTAAL: 

Apparaat -stroom 
~ 

.j. Componenten 

Tolueen 

MCH 

Waterstof 

TOTAAL: 

Min kg/s 
Qin kW 

Stroom/componenten-staat 

25 26 

M Q M Q 

0.175 0.171 

13.177 12.690 

1.932 0.003 

15.285 19115.2 12.864 137.0 

27 28 

M Q M Q 

0.171 0.005 

12.672 0.487 

0.0001 1.929 

12.843 101.8 2.421 18978.3 

29 30 

M Q M Q 

0.005 0.0002 

0.487 0.017 

1.929 0.003 

2.421 18978.3 0.021 35.2 
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Apparaat-stroom 
-+ 

'" Componenten 

Tolueen 

MCH 

Waterstof 

TOTAAL: 

Min kg/s 
Qin kW 

Stroom/componenten-staat 

31 32 

M Q M Q 

0.0002 0.005 

0.017 0.505 

0.003 1.932 

0.021 58.9 2.442 19037.1 
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VII. OVERZICHT SPECIFIKATIE APPARATUVUR 

Hieronder volgen de verschillende specificatiebladen voor warmtewisselaars, reaktoren, pompen en 

flashvaten. 
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Technische Gniversiteit Delft 

Vakgroep Chemische Procestechnologie 

Fabrieksvoorontwerp No: 2 9.23 
Datum : . • . . . 
Ontworpen door : .. 

~~~!~~I§§~~~gsP~f![!~!!~~~~ 

Apparaatnwmner : H. Z . Aantal :.1. serie/parallel* 

ALGEMENE EIGENSCHAPPEN : 

• funktie. . .•.... : Oowar men to lueeAstr o om 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

Type . . . . . . . . . : 

en afk o e l e n e insstroom 

Warmtewisselaar* 
I(gel.,u 
Keftàeft!e~ 

Ve~àamper 

Uitvoering . ..... : lIlets uaitae pijpplatafiR* 

Positie . . . : 

floating head 
~aanpfil.Q 

Q\.tQQfih PlsJP 
. platafia\lalriBlier,..isselaaF 

horizontaal/llfirta:i.kaal* 

Kapacitei t 

Warmtewisselend oppervlak 

.•• : • 7.8 ~ 6-,9 •••• kW (berekend) 

: • • 3 ~ 6. . • . . m2 (berekend) 

Overallwarmteoverdrachtscoëfficiënt 160 2 •.•••••. W/m K(globaal) 

: . . o . . . c Logaritmisch temperatuurverschil (LMTD) 

Aantal passages pijpzijde . 

Aantal passages mantelzijde 

: . 1. • 

Korrektiefaktor LMTD (min. 0,75). 

. . : . 1. • 

. : . 1. . 

Gekorri geeràe UITD.. .. . . . . : 

BEDRIJFSKONDITIES : 

Soort fluiàum 

Massastroom . . . . . . . . . . . . . . . . . .kg/s 

.kg/s Massastroom te Yiilni~eR/kondenseren~ .. 
Gemiddelde soortelijke warmte . . . . . 

Veràampingswarmte . . 

.. kJ/kg.oC 

. . kJ/kg 

Temperatuur IK 

Temperatuur UIT 

Druk 

~1 ateri.:la l 

. bar 

Mantelzijde 

t 0 ~ u.ee.n. . . 

. 12., 0.7 9 . . 

. . 1., a 53 

• 3 fS O • 

:16 ••• 

1· {+ 4. • 

?-2 .. 

Pijpzijde 

Qr g 3.n i s ç h. g a · 

· :15. , 28 5 .. 

· . 2., G4~ 

· . 3.,7.45 . 

• . 3.17. . 
. Hi 4 

1.27. 

f? ~ 

*Doorstrepen wat nl 
van t oepassing is 
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Technische Universiteit Delft 

Vakgroep Chemische Procestechnologie 

Fabrieksvoorontwerp No: .292:3 
Datum : • • • • • 
Ontworpen door : .. 

Apparaatnummer : H. ~ · Aantal : • 1 • serie/parallel * 

ALGE...'1ENE EIGENSCHAPPEN : 

Funktie . . . . . · · . : v:erdampen tolueenvoeding 

Type . . . . . · · . : HaJ.IRIEewift ft el8:8:!'* 
~ge;Le5 

~iilRàeReef: 

Verdamper 

Uitvoering . . . . . . : melii ;:u:ai a.fi pi.~ppJ.aliieQ* 
floating head 
àaan~elè 

à,,,,èèele 'U::1~ 
pl iiltiilAUiU;:;.U;Qui. •• Q;6..a~ 

Positie . . . . . . . . . : àg.~.iilRIii.ai/vertikaal*. 

Kapaciteit . . . . . . . · · . . · · · : · · 5.7~3 · · · .kW (berekend) 

Warmtewisselend oppervlak 259 2 . · · . . · · · : · · . . · · · · m (berekend) 

Overallwarmteoverdrachtscoëfficiënt • 1.7Q 
2 

· · · : · · · • Wim K(globaal) 

Logaritmisch temperatuurverschil (LMTD) : · .1.31,? · · · oe 

Aantal passages pijpzijde . · · · · · · · : · 1 · · 
Aantal passages mantelzijde : 1 · · · · · · · · · · 
Korrektiefaktor (min. 0,75). " LHTD : I · · · · · · · 
Gekorrigeeràe LHTD. . . · · · · · : · · 1.31., ~ . . oe 

BEDRIJFSKONDITIES : 

Mantelzijde Pijpzijde 

Soort fluiàum . · . · · · · · · · · · · · · · . . . · tqll}e.en. · · qr g :.i f1 i.sç h. 

Massastroom . . . · . · · · · · · · · · · · · · . kg/s · .12,D7.9 . · · 15.,2.85 . 
Massastroom * .kg/s . I Çl,.14.5. -te verdampen/lHilR88Rseren. · · · · · · · · 
Gemiddelde soortelijke 0 2,JU .4.3.4. warmte · · · · · · · · .kJ/kg· e · . · · 
Verdampingswarmte . · · · · · · · · · · · · · · kj/kg 360 · · · · . 
Temperatuur IN .oe 144 382 

· · · · · · · · · · · · · · · · 
Temperatuur UIT .oe 2.6~ 29 5 · . · · · · · · · · · · · · · 
Druk bar 2 2 22 · · . · · · · · · · · · · .. · 
~1ateriaal · · · · · · · · . · · · · 

, " '1 '"-J.C .. 

· 
· 
· 
· 

*Doorstrepen ~at nl e 
van t oepassing is 



• 

• 

• 

I. 
'. 
,. 
• 

• 

• 

Technische Universiteit Delft 

Vakgroep Chemische Procestechnologie 

Apparaatnummer : H. ft · 
ALGEMENE EIGENSCHAPPEN : 

Fabrieksvoorontwerp No: 2~23 
Datum : • • . . . 
Ontworpen door : .•. 

Aantal 1 serie/parallel * · . . 

Funktie . . . . . . · · . : Opwarmen tolueenvoeding 

Type . . . . . . · · . .. Ual:lBl8llJi:-Hela'Qp* -
Keeler 
I'g~Qlilu;,n. 

Verdamper 

Uitvoering . . . . . . : '" iIIli Ii ;ualiiliia pi.~~~'aleft * 
floating head 
10 a a.li1pal.cà 
Qlièède ~!!:HJ 

~ .a~elK.a~.Qwi:s s e~aei= 

Positie . . . . . . . . . : · h.oU:wn.taa-l ./vertikaal *. 

Kapaciteit . . . . . . . · · . · · · · : · · j 2.4 'Z · · .kW (berekend) 

Warmtewisselend oppervlak · 1.2~ 
2 . · · . · · · · : · · · · · m (berekend) 

Overallwarmteoverdrachtscoëfficiënt • 1.0 Q 
2 

· · · : · · · · Wim K(globaal) 

Logaritmisch temperatuurverschil (LMTD) · : · · · 99.~ 7 · · oe 

Aantal passages pijpzijde . · · · · · · · : · '\. · 
Aantal passages mantelzijde . 1 · · · · · · · . · · · 
Korrektiefaktor LHTD (min. 0,75). · · · · : · 1. · 
Gekorrigeeràe LHTD. · . · · · · · · · : · · · SJ 9., 'Z . . oe 

BEDRIJFSKONDITIES : 

Mantelzijde Pijpzijde 

Soort fluiàum . . . · . · · · · · · · · · · . . . · .t clll,.l e f3 n. · or g.:::' rJ i ~ c.h • 9 9 s 

Massastroom . . . . · · · · · · · · · · 
Massastroom * te verdampen/haRQ8ftse*,eft • · · · · 
Gemiddelde soortelijke warmte · · · · · · · · 
Verdampingswarmte . · · · · · · · · · · · 
Temperatuur IN . · · · · · · · · · · · 
Temperatuur UIT · · · · · · · · · · · 
Druk · · . · · · · · · · · · · · 
~1ateriaal · · · · · · 

· · .kg/s · . 1~, Q7~ 

· · .kg/s · · 1.,9.3. 
0 2.,~9f .kJ/kg· e · · 

kJ/kg 36 0 · · · 
· · · . oe · · · 2q8 . 

· .oe · · .2~7 . 
· · bar · · ~2 

. · · 

· · · .1 ~,? 8.5 . · 
-· · · · . . . · · 

· · · 4 , ~ 7.1 · 
· · · · . · · 
· · · · ~91 · 

373 · · . · 
.. 2? · 
· · . · 
*Doorstrepen wat n1 

van toepass1ng 1S 

I 
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• 
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• 
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• 
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Technische Universiteit Delft 

Vakgroep Chemische Procestechnologie 

Fabrieksvoorontwerp No: 
Datum : . . . . . 
Ontworpen door : .. 

Apparaatnummer : H. 6 Aantal 3 iiiln:~ Ij/parallel * · . . . 
ALGEMENE EIGENSCHAPPEN : 

Funktie . . . . . . . · . : Voorverwarmen voeding eerste re a ktor 

Type . . . . . . . · . : Warmtewisselaar* 
~g&h* 

~a'Uieft9 al!' 
:t.t e ~ à all!!' e [' 

Uitvoering . . . . . . : me; UQst.e ~;id~~h.QQ* 
floating head 
ftQa~s~d" 
èl:t~~eh ~!::H~ 

p Jo iUiQ~iI.;:m~Q.ili,S S e~aa~ 

Positie . , , . . . . . : horizontaal!u&5.i.k ••• *. 
Kapaciteit . . . . . . . · · . · · · · : · ;3 .X .30'0;2 · .kW (berekend) 

Warmtewisselend oppervlak :3 X .8~1. 2 . · · . · · · · : · · · m (berekend) 

Overallwarmteoverdrachtscoëfficiënt 1 a,o 2 
· · · : · . . . • Wim K(globaal) 

Logaritmisch temperatuurverschil (UITD) · : · .33~7. . · · oe 

Aantal passages pijpzijde . · · · · · · · : · ~ · 
Aantal passages mantelzijde · · · · · · · : · 1 · 
Korrektiefaktor LHTD (min. 0,75). · · · · : · 1 · 
Gekorrigeerde LHTD. : 3 3 7 oe . . , · · · · , · . ,', , . , , 

BEDRIJFSKONDITIES : 

Mantelzijde Pijpzijde 

Soort fluidum , , . . . , . · . · , , . · · . · . . . o;-g.a l1i~ cr .9qs o,;r g,a r.li~ c,h , g ~ ~ 

Massastroom , , . , , . · , . , · 
Massastroom * te verdampen/kondenseren. , . · 
Gemiddelde soortelijke warmte · , , , , , , 

Verdampingswarmte , , , . · , , , , , · 
Temperatuur IN , , , , , , , , , · 
Temperatuur UIT , , , , , , , , , 

Druk , , , , . , , , , , 

!'1ateriaal , , , , 

· . · . kg/s , 1,5" 2 ~ 5 . 

.kg/s -, , · · . , 

0 ,:3 ,.9 ~ 4, , ,kJ/kg' e · 
· , · kJ/kg , , 

· , , , , oe , , 3,1 4 , 

,oe 164 · . . · , 

, , , , bar 2 2 , , , 

, , , , 

, , , 1,5 s 2 ~ 5, , 

-· . , 

. · , ,4 "O~5, , , 

. , . , , 

, , , 1. 3 2 , 

, · , 2,7 ~ 

, 2? 

, , 

*Doorstrepen ~at nl 
van toepassing is 

I 
, 
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Technische Universiteit Delft 

Vakgroe? Chemische Procestechnologie 

Fabrieksvoorontwerp No: . 292.3. 
Datum : . • • . . 
Ontworpen door : .. 

~~~I~~I§§~~~~SP~flrl~~I~~~~ 

Apparaatnummer : H. f3 · Aantal :. 1. serie/parallel * 

ALGE!'1ENE EIGENSCHAPPEN : 

Funktie . . . . . . · . : Verwij de r e n r eélkt. i e wGr fil te d . m. v . 
stoom g e n e r a t ie 

Type . . . . . . · . : \1a!'lllEewis 5 elaal'* 
Keeler 
~8ftèeft895 

Verdamper 

Uitvoering . . . . . . : ·meE :.,laS~Q ~ i~ pp h~IiR * 
floating head 
Aa .. sPQ~Q 
QWlil'Uih p·~tI 
pJ .tQ~;f.,alPm~IiI»i:88e~8:8r . 

Positie . . . . . . . . : "er~e8ftEaal/vertikaal*. 

Kapaciteit . . . . . . . · · . · · · · : · (l 7.3 1 · · · .kW (berekend) 

Warmtewisselend oppervlak 1.71 2 . · · . · · · · : · · · · · · m (berekend) 

Overallwarmteoverdrachtscoëfficiënt · 1.72 
2 

· · · : · · · • Wim K(globaal) 

Logaritmisch temperatuurverschil (LMTD) : · · 1 .5 ~ · · · · oe 

Aantal passages pijpzijde . · · · · · · · : · J · 
Aantal passages mantelzijde · · · · · · · : · 1 · 
Korrektiefaktor LHTD (min. 0,75). · · · · : · 1 · 
Gekorri geeràe LHTD. · . · · · · · · : · . 1 !J 5. . . . . oe 

BEDRIJFSKONDITIES : 

Mantelzijde Pijpzijde 

Soort fl u i àum . . . . · · . · · · · · · · · · · . . . w!3 t .e r) ~ t .o o.m. 0p ? G f) i~, c.h • '::l~ 

Massastroom . . . · · · · · · · · · 
Massastroom te verdampen/lt9AQQR& iliIFilA * · · · 
Gemiddelde soortelijk e warmte · · · · · · · 
Veràaropin gswarmte · · · · . · · · · · · · 
Temperatuur IN · · · · · · · · · 
Temperatuu r UIT · · · · . · · · · 
Dru k. · · · · · · 
~1 a te ri3a l · · · 

· · · . kg/s 

· · · .kg/ s 
0 

· .kJ/kg· e 

· · · kJ/kg 

· · · . .oe 

· · · . .oe 

· bar 

· .1 ,. 992 ;3 · . · 1.5 , 2p5 . · · 
.1 ,. 992? -· · · . . . · 

· 4., ZO /. 2 .r 2.7 · .4 , 3 fJ 5. · 
2.2 ~ 8 

· .1 Q7. 
252 · . · 
12 . · 

· · 

· . · · 
· . · 373 

· . · :.}O ? . 
:<2 

*Doorstrepen ~at nl 
van t oepass i ng i s 

I 
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• 

• 

---.----------- -------- ------

Technische Universiteit Delft 

Vakgroe~ Chemische Procestechnologie 

Fabrieksvoorontwerp No: .2923. 
Datum : . . • . • 
Ontworpen door : .• 

~~~!~~I§§~~~ESP~flrl~!l~~~~ 

Apparaatnummer : H. 1.1 · Aantal .. 1 serie/parallel * 

ALGEL'1ENE EIGENSCHAPPEN : 

Funktie . . . . . . · . : Verwijderen re a kti ewa r mt e d . m.v. 
stoom gener a tie 

Type . . . . . . . . · . : Ij~8I'11Ee"i.& & ri~ ••• * 
I:;Qeh. 
~liiUi8R&Iiil= 

Verdamper 

Uitvoering . . . . . . : mri~ :u:aliitil pi.~ PP la UQ, * 
floating head 
a ••• ipdd 
gwaade P*:3P 
pJ..~Iig,ua~~liu;i.liiliilil.aa. 

Positie . . . . . . . . . : ~e~~BeREee*/vertikaal*_ 

Kapacitei t . . . . . . . . · · · · · · · : · · 4~ 4.8 · · · .kW (berekend) 

Warmt.ewisselend oppervlak J 6fi 2 . · · · · · · · : · · · · · · m (berekend) 

Overallwarmteoverdrachtscoëfficiënt J 7p 2 
· · · : · · · · · Wim K(globaal) 

Logaritmisch temperatuurverschil (LMTD) : · · 152 · · · · oe 

Aantal passages pijpzijde . · · · · · · · : · 1. · 
Aantal passages mant.elzijde · · · · · · · : · 1. · 
Korrektiefaktor LHTD (min. 0,75). · · · · : · 1. · 
Gekorrigeeràe LHTD. · . · : 152 oe · · · · · · · . . . . . 

BEDRIJFSKONDITIES : 

Mantelzijde Pijpzijde 

Soort fluiàum I.;i a ~ e. rl. s t 0.0 m. pr g:J nis c h g -' c-· . · · · · 
.co ___ 

· · · · · · · · · · . . . · . . . . 
Massastroom . . . · . · · · · · · · · · · · · · . kg/s J ,,7 48 . · · · .1~, 2 G .5 · · 
Massastroom * .kg/s :1,,74 8 . te verdampen/k~deg,&lirQR. · · · · · · " · · · · . -; . · · 
Gemiddelde soortelijke warmte · · · · · · 

0 . 4 , 2.0/.2 t 2'] q, ~ 1.1 · · .kJ/kg· e · · · 
Veràampingswarmte · · · · · · · · · · · · · · · kj/kg · .2258. · · · . · · 
Temperatuur IK .oe 1 0 7 368 · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · · 
Temperatuur UIT .oe 252 302 · · · · · · · · · · · · . · · · · 
Druk . · bar 12 22 · · · · · · · · · · · · · · 
~lateriaal · · · · · · · · · . . · · · · 

*Doorstrepen wat nle 
van toepassing is 



~ . 

I 

, 

:e 
I 
I 

'. 

Technische Universiteit Delft 

Vakgroep Chemische Procestechnologie 

Fabrieksvoorontwerp No: .Z~2~ 
Datum : . • • • . 
Ontworpen door :. • 

~~~~~~I~§~1~B§f~fI[I~~I~~1~ 

Apparaatnummer : H. ~3. Aantal :.1. serie/parallel* 

ALGEMENE EIGENSCHAPPEN : 

Funktie ......... : Verwijderen reaktiewarmte d . m.v. 

Type . . . . . . . . . : 

stoomgener 2 tie 

\ta1!'lllE ewi!! e 1 aal' * 
~Qal.a]j' 

l{OQQilQ&or 
Verdamper 

Uitvoering ....•• : meE veste flijflfllaeea* 

Positie . . . : 

floating head 
ft ililJi'&P al d 

à .. ààah PloJP 
~late8warmtewis8elaaF 

~ori7Qptaal/vertikaal*. 

Kapaciteit ..............: .. 43~ 9 .... kW (berekend) 
. • 174 2 
I Warmtewisselend oppervlak . . . . • . • • : . . • . . • • . m (berekend) 

I 
I. 
I 

:. 
i 

• 

• 

• 

Overallwarmteoverdrachtscoëfficiënt ...•••• 1~0 ••• W/m2K(globaal) 

Logaritmisch temperatuurverschil (LMTD) . : .145. o . . . c 
Aantal passages pijpzijde . 

Aantal passages rnantelzijde 

: . 1. . 

. . : 1 

. 1. . Korrektiefaktor LMTD (min. 0,75). 

Gekorrigeerde U1TD. . . . : . . .145 o 
• • • C 

BEDRIJFSKONDITIES : 

Soort fluidum 

Massastroom . . kg/s 

Massastroom te verdampen/lt8Rè8a6Qrraa~ ....... kg/s 

Gemiddelde soortelijke warmte ......... kJ/kg.oC 

Verdampingswarmte. . .........•... kJ/kg 

Temperatuur IN 

Temperatuur UIT 

Druk 

>1ateriaal 

bar 

Mantelzijde 

w.a~e~/ .s t.o9m. 

· .1~7.44. .. 

· . 1 1 7 .L~ t.: • • 
· 4, 20/2., 27. 

. 2 251:3 • 

10J 
252 

12 

Pijpzijde 

. 15., 2J3 ? . 

.4 t 275. . . . 

. • ;36.2 

295 

22 . . . . 

*Doorstrepen ~at nl 
van toepassing is 



• 

• 

• 
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• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

Technische Universiteit Delft 

Vakgroep Chemische Procestechnologie 

Fabrieksvoorontwerp No: .2923 
Datum : . • • . . 
Ontworpen door : . • 

~~~!~~1§2~1~~SP~Ç±[±~!±~~1~ 

Apparaatnummer : H. 15. Aantal : . 1. serie/parallel * 

ALG EJ."1EN E EIGENSCHAPPEN : 

Funktie . . . . · . . : Ve rwi jd e ren reakti ewa r mte d . m.v. 
s to omge n e r a ti e 

Type . . . . . · . . : '.la1!'Rlt: ernTis s e 1 aar * 
K.seleF 
K.9RàIiRS9.., 
Verdamper 

Uitvoering . . . . . . : me~ 1&l8sl:e ~i~~~;I,ateR* 
floating head 
~iiliuaipdd 

Qwààdli pilo~p 

~ ;l,ateRuaF'IBternTis se:taaF 

Positie . , . . , . . . : ASFi.sR.aa~/vertikaal*. 

Kapaciteit . . . . . . . . · · . · · · · : · · 4.3~3 . · · .kW (berekend) 

Warmtewisselend oppervlak .1 ~ 4. 2 . · · . · · · · : · · · · · m (berekend) 

Overallwarmteoverdrachtscoëfficiënt .17.0. 2 
· · · : · · · • Wim K(globaal) 

Logaritmisch temperatuurverschil (LMTD) · : · · .1 29. · · · oe 

Aantal passages pijpzijde . · · · · · · · : .1 • · 
Aantal passages rnantelzijde · · · · · · · : . 1 . · 
Korrektiefaktor LHTD (min. 0,75). · · · : · 1 . · 
Gekorri geeráe LHTD. . , · · · · · · · : . .12,9 . , . . oe 

BEDRIJFSKONDITIES : 

Mantelzijde Pijpzijde 

Soort fluiáum . · . . · · · · · , · · · · · · . . . w.a t ef/ i3 t .oQm . o.r g cc (li.s c; h . 'J.3 

Massastroom . · . , · · · · · · · · · , 

Massastroom * te verdampen/k9AQQA68F8Au · · · · 
Gemiddelde soortelijke warmte · , · · · · · · 
Verdampingswarmte , · . · · · · · · , · · · 
Temperatuur IK · · . · · , , · · · · · · 
Temperatuur UIT · . , · · · · · · 
Druk · , · · · · · · 
~1a t e ri aa l , · · · 

· · .kg/s · 
· · .kg/s , 

0 .kJ/kg· e · 
· · kJ/kg 

· · · .oe · 
· · · .oe · 
· bar 

· · . 

1.,7 38 . · . · 1. 5 . 2.8 ~ · 
1., ? 3 P · . -. . · · , 

{.t., '4 0 ' 2., 2. 7 . · .4, 2.1 Q . · 
· 22 ;i a, 

. 10 7. 

· · 2?2 . 
· J 2 

· · 

, · , , 

· · · · 345 , 

2 7 9 · · · · , 

22 .. 

· · 
*Doorstrepen 1 .. :at nl ( 

van toepassin g is 



• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

Technische Universiteit Delft 

Vakgroep Chemische Procestechnologie 

Fabrieksvoorontwerp No: 2~23 
Datum : . . . . . 
Ontworpen door : .. 

~~~!~~1~§~1~ESP~f!r!~!!~~1~ 

Apparaatnummer : H. 1·7 . Aantal : .1 . serie/parallel * 

ALGEl.'1.ENE EIGENSCHAPPEN : 

Funktie . . . , . . . . . : Afkoelen eind s troom door 
ketelwater voor te verwar me n 

Type . . , . . . . . . : UaHlte~lisEielaa.* 
Keeler 
Kondensor 
jZQz::diiilmpil~ 

Uitvoering . . , . . , : meE :ltlBS.8 ~:i.~~ph,UQ* 
floating head 
àaan~elè 

Qllleeah fH":1P 
p .a~a~.a;;:;a~IiI~'~ • • 1iI.aa. 

Positie . . , . . . : 'horizontaal/vertikaal *. 
Kapaciteit , . . . . . . , : 2000 .kW (berekend) · . , · · · · · · . · · , 

Warmt.ewisselend oppervlak 2.9~ 2 , · · . · · · · : · · · · · · m (berekend) 

Overallwarmteoverdrachtscoëfficiënt 170 2 
· · · : · · · . · · • Wim K(globaal) 

Logaritmisch temperatuurverschil (LMTD) , : · · ~O. · · · · oe 

Aant.al passages pijpzijde . · · · · · · · : · 1 · 
Aant.al passages mantelzijde · · · · · · · : · 1 · 
Korrektiefaktor LHTD (min. 0,75). · · · · : · 1 · 
Gekorri geerde LHTD. , , , · · · · · · : 40 oe · · , , . · , . 

BEDRIJFSKONDITIES : 

Mantelzijde Pijpzijde 

Soort fluidum · · . , · · · . · · · · · · · · . . . ki3t.eJ. w~ t i3 r. · o r l :: çli;s c. h , ~, ~3 

Massastroom . · · . · · · · . · · · · · 
Massastroom te l!Qrà~eQ/kondenseren~ · · · 
Gemiddelde soortelijke warmte , , , · · , · 
Verdampingswarmte · · · · · · · , · · · · · 
Temperat.uur IN · · · · · · · · · · · · 
Temperatuur UIT , · · , , · · · · 
Druk · · · · , · · · · 
~1ateri3al · · · · · 

· · · • kg/s · 
· · · .kg/s · 

0 

· .kJ/kg· e · 
· · · kJ/kg 

o . 
· · · , . e · 
· · · · .oe · 
· , · · bar 

· · · · 

. 7 • 133 . 

-. . , 

. 4 '. 29 2. 

· , . , 

· ,4Q . 

· 1.°7 . 
1 2 . 
. 

· · · ,15,2a5 . , 

, , ~ ,! 6, 5 , · 

· · ~, ?2 . . · 
· · · 31 7 . · 
· · . 127 , 

112 · , · . 
22 

· · 
*Doorstrepen ~at nle 

van toepassin g is 



-- ---- -

A~~aratenli~st voor varmtevisaelaars. fornuizen -----------------------------------------------

• Ap~araat No: H1-S-_ 

koeler 
Benaming, 

type 

• 
Medium 

~ijpen-/ koelwater 

• mantelzijde organisch ga IS 

Ca-paciteit, 

ui"C~e .... isselde 6056 

varmte in kW. 

• 'Wa:':n~e .... isselend 

oppevl. in In 
2 28 2 

Aantal 'Pafärt~{ 1 I 
• Abs. of ef!. « 

druk in bar 

pijpen- / 
mantelzijde 

• temp. in / uit 

in or. 

pi~p:ijde 20/40 

• mantel:ijde 112/49 

Speciaal te ge-
bruiken mat. 

• 1 

• 

• 
oeàoe2.<.i 

• 



'. 
• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

I 

• I 

• 

:. 
I 

A~~aratenli j st voor ~om~en. blowers. kom~ressoren ------- -- . ----------------

Apparaat No: P1 C5 C22 

po mp compres s or comores s.or 
Benaming, tolueen- waterstof recyc l e u i1 
type voe d i ng voeding V21 

te verpompen 
tolu ee n wé.:lte r s tof w:-, te r s tof 

medium 

Capaciteit in kg/s I<g / s kg/s 

t/d of kg/s" 12,08 0 ,765 0 , 02 1 

Dichtheid 
8 69, 2 1 , 00 /1 , 4 5 0 , 48/5, 3 8 

in kg/m 3 

Zuig- / persdruk P;=t Oa Pa 
in bar(abs.af 

1/ 22 12/ 22 11 22 
eff.-) 

temp. in °c 
15/16 151 90 38 / 3 35 

in / uit 

Vermogen in kW 
33/44 608/811 18/24 

theor. / prakt. 

Speciaal te ge 

I bruiken mat 

aantal 

serie / parallel 
~ 1 1 

* aangeven wat bedoeld wordt 



• 

i. 
I 

i 
i 
I ,. 
I 

•• 

• 

• 

------- - - --

Apparatenlijst voor reaktoren, kolommen, vaten ----------------------------------------------
Apparaat No: R7 R9 R1 0 

adia batisc adiaba ti sch ~diaba ti s c h 

Benaming, gepakt ge pak t gepak t 
bed bed bed 

type 

Abs.of eff. K Pa Pa Pa 

druk in bar 22 22 22 

temp. in °c 278-39 2 302-382 295-3 6 8 

Inhoud in m3 3 2 2 

Diar.: . in m 0 ,98 0 , 92 0 ,9 2 

1 oi h in Ir. 4 3 3 

Vulling: 
;{ 

schotels-aant. 

vaste pakking 

katalysator- ni kk e l ni kkel ni kke l 
type op op op 

ae ro gel a ero ge l a erog e l - •• - vorm 

· . .......... . 
· ... . .... . .. . . 
· .. . .. ....... . . .... 

Speciaa 2. te gel 
r::::-uike!l ~2."t. I 

aanta: 

se:- : e / ;:2.~a:"'}..e~ 
1 1 1 

, jt 1~ 

* aangeven ~at bedoelà 

R11Z R14 I 
a d ia ba tis eh a d i a ba t is eh 

geo ak t geDak t 
bed be d 

Pa Pa 

22 22 

303-362 295- 3 47 

2 2 

0 ,92 0 ,. 92 

3 3 

n i kke 1 n i kkel 
op op 
a erogel a ero ge l 

1 1 

0 S' k~~~ 
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VIII. ECONOMISCHE BESCHOUWINGEN 

Bij deze beschouwingen is gebruik gemaakt van A.G. Montfoort [17J. Voor de totale operationele 

kosten, exclusief rente en afschrijvingen wordt gewerkt met het model: 

Totale kosten = Tk = 1.13· Kp + 2.6· L + 0.13· I (14) 

met: ~ = produktiekosten 

L = loonkosten 

I = investeringskosten 

De constanten zijn afkomstig van het 'beste model' uit A.G. Montfoort [17J. 

VIII.1. PRODUKTIE AFHANKELUKE KOSTEN 

De produktie afhankelijke kosten worden bepaald door de kosten van reaktanten, hulpstoffen en utilities 

per jaar. De eenheidsprijzen van de grondstoffen en utilities zijn verkregen uit A.G. Montfoort, e.a. [IBJ. 

De resultaten zijn opgesomd in tabel 2. 

Tabel 2: Kosten reaktanten, hulpstoffen en utilities. 

Stof 

Waterstof 

Tl o ueen 

Elektriciteit 

Koelwater 

Eenheidsprijs 

1800 f/ton 

374 f/ton 

0.1 f/kWh 

0.05 f/ton 

Verbruik/jaar 

22.03 kton 

335.40 kton 

7.03*106 kWh 

2076.34 kton 

De opbrengsten van het proces zijn vermeld in onderstaande tabel 3. 

Tabel 3: Opbrengsten van de produkten. 

Stof Eenheidsprijs Produktief jaar 

MCH / <450//100 357.93 kton 

Energie 0.1 f/kWh 3.30*107 kWh ~ 

I 
Q 

~ V I 

-48-

Kostenfjaar 

39.65 M~ 
25 Mf 1 A4 

0.703 Mf 

0.104 Mf 

Opbrengst/ jaarK 

161.07 Mf 

3.30 Mf 

0 
J 
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VIII.2. LOONAFHANKELUKE KOSTEN 

De loonkosten zijn bepaald met de Wesselrelatie: 

manuren 1.7*N 
ton product=-(-c-a-p-a-c-i-t-e-i-t-/-d-a-g-)~O~.~7~6 (15) 

Hierin is N het aantal secties. Uit de Wesselrelatie kan de volgende formule voor de totale loonsom 
afgeleid worden: 

met: L 

N 

C 

L = 32 * N * CO. 24 

= totale loonsom [kJ) 

= aantal stappen 
= capaciteit [ktonjyr] 

In dit proces is het aantal secties ongeveer 9. Met een capaciteit v 

loonsom f 1.\ 10' ~4 jj~ ~ V), 
V111.3. INVES~RJNGSKOSTEN ~ 

(16) 

bedraagt de totale 

Voor de berekening van de investeringskosten zijn een groot aantal methoden voor handen. Er zijn er 

twee uitgewerkt, met als eerste de stap-methode van Zevnik-Buchanan. 
Hier wordt als eerste een complexity-factor uitgerekend (Cr) waarin rekenin wordt gehouden met 

maximale temperatuur en druk en de gebruikte materialen. 
In dit geval: 

Ft = 0.0675 
Fp = 0.13 
Fm = 0.2 

Cr = 2*1Q(Ft+Fp+Fm) = 4.99 

Met 9 stappen en een C.E.-Plant Cost Index van 356 (uit 1989) wordt de totale investering 5.55*107 $ = 
1 *108 f . 
Deze waarde is de investering in de proceseenheden. Dit is voor de 'gemiddelde Nederlandse chemische 

fabriek' ongeveer 64% van de totale investering. De rest is voor hulpapparatuur, niet-tastbare zaken 

(zoals licenties, knowhow, start-up kosten, enz.) en werkkapitaal, voorraden, cash en terreinen. 
De totale investering bedraagt dus 1.56*108 f. 

-49-



• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

Als tweede methode werd de stap-methode van Wilson gebruikt. In dit geval geldt voor dit geval: 

AVC = 1.2·105 Average Unit Cost [i] 
Fp = 1.1 Correctiefactor voor druk 

Ft = 1.14 Correctiefactor voor temperatuur 
Fm = 1.5 Correctiefactor voor materialen 

f = 1.8 Investeringsfactor (Lang-factor) 

De investering wordt hiermee (21 apparaten (exclusief pompen en inclusief stoomturbine»: 8.5·106 i = 

7.4.107 f· 

Gecorrigeerd voor utilities e.d. wordt de totale investering 1.16·108 f. 

De methode volgens Wilson zit waarschijnlijk dichter bij de realiteit aangezien het bij methode volgens 

Zevnik-Buchanan het moeilijk is het juiste aantal functionele eenheden te bepalen. 

VlII.4. TOTALE KOSTEN 

De totale jaarlijkse kosten kunnen nu worden bepaald met formule 14 : 

T k = 1.13·165.9 + 2.6·1.2 + 0.13·116 = 207.1 Mf jjaar 

VlII.4.1. Rente 

Doordat bij de bouw van een fabriek geld wordt vastgelegd in goederen en apparaten wordt er rente 

gederft. De rente wordt berekend over het working capital en de helft van het flXed capital. Het working 

capital is ongeveer 6% van de totale investeringen. Het flXed capital is 80% van de totale investeringen. 

De rente (met een rentepercentage van 10%) bedraagt 5.3 Mf per jaar. 

VlII.4.2. Afschrijving 

Het flXed capital gedeelte van de investeringen wordt afgeschreven naar een eindwaarde van nul in tien 

jaar via de 'sum of digits' methode. 

De jaarlijkse afschrijving via de 'sum of digits' methode staat vermeld in tabel 4. 

Tabel 4: Jaarlijkse afschrijving via 'sum of digits' methode. Totaal bedrag = 92.8 Mf. 

Jaar afschrijving jaar afschrijving 

1 16.9 Mf 6 8.4Mf 

2 15.2 Mf 7 6.7Mf 

3 13.5 Mf 8 5.1Mf 

4 11.8 Mf 9 3.4Mf 

5 10.1 Mf 10 1.7 Mf 

-50-



• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

• 

VIII.5. ECONOMISCHE CRITERIA 

Tot slot wordt met de berekende gegevens een aantal grootheden bepaald om de rentabiliteit van het 

proces bekijken. 

VIII.5.1. Pay out time (POT) 

De POT is gedefInieerd als het fIXed capital gedeeld door het exploitatie-overschot (Eo)' Het exploitatie­

overschot is het verschil tussen de verkoopopbrengst en de produktiekosten. Belasting, afschrijving en 

rente worden hierin niet meegenomen en de POT is daarom een indicatie van het risico op het kapitaal. 

In dit geval draait de fabriek echter verlies (er is een negatief exploitatie-overschot van 1.5 Mf /jaar), 

waardoor geen POT berekend kan worden. Het exploitatie-overschot is gebaseerd op de opbrengst van 

methylcyclohexaan als eind produkt. Methylcylcohexaan is echter een opslagmedium voor waterstof en kan 

dus niet gezien worden als eindprodukt. De kosten kunnen echter vergeleken beter worden met andere 

vormen van waterstof-opslag (zie hoofdstuk XI.5.3.). 

VIII.5.2. Return on interest (ROl) 

De ROl wordt berekend door de jaarlijkse netto-winst te delen door de totale investeringen. 

Ook dit is hier niet van toepassing, aangezien er geen winst wordt gemaakt. 

VIII.5.3. Vergelijk met andere opslagmogelijkheden 

Om de kosten per opgeslagen hoeveelheid energie te vergelijken met andere opslagmogelijkheden is 
gebruik gemaakt van een uitdrukking voor de opslagkosten per eenheid van geleverde energie ($/kWh) 

volgens C. Carpetis [19J: 

met: 

Hu 
ex 

Ae 

Ce 
P 

CsMCH 
dMCH 
CsT 
dT 
Re 

Ne 

= Hydrogen lower heating value = 33.34 kWh/kg 

= Fixed capital charge rate = 0.2 

= Yearly utilization in charging phase [h/yr] 

= Capital cost for power associated subsystem [$] 

= Power level determined by charging power [kg/h of H2] 

= Specillc MCH and tank cost [$/m3] 

= Hydrogen density in MCH [kg of H2/m3 of MCH] 

= Specillc toluene and tank cost [$/m3] 

(17) 

= Amount of H2 stored related to storage volume of toluene [kg of h2/m
3 of toluene] 

= Storage capability factor. 

= Number of charging procedures per year [l/yr] 
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= Specific oost of therm al energy [S/kWhJ 

= Thermal energy input [kW] 

= Specific cost of electric energy [S/kWhJ 

= Electrical power input [kW] 

R is de verhouding tussen maximale en gemiddelde opgeslagen hoeveelheid en is een maat voor de 

benodigde overmaat tankruimte. Voor wekelijkse opslag is R ongeveer 2 tot 4. Voor seizoen-opslag 

ongeveer 80. 

Bij het vergelijken zullen de volgende modellen behandeld worden (overgenomen van G. Cacciola, e.a. 

[20J, [21J, gebaseerd op een capaciteit van 200 MW): 

- Opslag onder lage druk (12 bar) 

- Vloeibare waterstof opslag 

- Opslag als metaalhydride (aan FeTi) 

- Cryogene opslag aan adsorberend materiaal 

(LP) 

(LH) 

(MH) 

(CA) 

De investeringen van de hydrogeneringsfabriek worden omgewerkt naar 200 MW, door het model 

volgens Wilson toe te passen op een twee keer zo grote produktie. De investering wordt hiermee 118*106 

f · 
De investering benodigd voor de dehydrogeneringsfabriek wordt geschat met de volgende aannames 

(naar analogie met de hydrogeneringsfabriek): 

De fabriek bestaat uit: 

- 6 reaktoren 

- 6 verwarmers 

- 1 flashvat 

- 1 koeler 

- 2 warmtewisselaars 

- 2 compressoren (1 voor voeding, 1 voor reflux) 

Druk = 5 bar ~ Fp = 1 
Temperatuur = 470 °C ~ Ft = 1.14 

Fm = 1.5 

Hiermee kan de investering voor de dehydrogeneringsfabriek geschat worden op 90.1*106 f.De totale 

investeringen (Cc) worden hiermee 208.1 Mf = 113.1 MS. Om deze waarde te gebruiken bij het 

vergelijken moet deze omgerekend worden naar de situatie van 1977 (waarop de gegevens van G. 

Caccio/a, e.a. [20J, [21J gebaseerd zijn). Hierom wordt dit getal gedeeld door 1.75 (verkregen door zowel 

de 'M&S Installed Equipment Index' als de 'Chem. Eng. Plant Cost Index' van 1989 en 1977 op elkaar te 

delen). Hierdoor wordt de investering voor 197764.6 M$. 

Er wordt aangenomen dat de totale dehydrogeneringswarmte moet worden opgebracht in de fabriek. 

Het totale pompvermogen wordt geschat op 2760 kW. 

Verdere gegevens zijn overgenomen uit G. Cacciola, e.a. [20J, [21J. 

De hiermee verkregen vergelijking voor de opslagkosten van waterstof voor het systeem MCH/Tolueen 
luidt: 

[$/kWhJ 
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De door G. Cacciola, e.Q. [20J, [21J vermelde resultaten voor andere manieren van opslag luiden: 

LP: Cu = 2.975jAc + 2.564*RcjNc + 0.35*10-3 

LH: Cu = 32.9 jAc + 0.089*RcjNc + 10*10-3 

MH: Cu = 4.01 jAc + 2.77 *RcjNc + 0.56*10-3 

CA: Cu = 17.1 jAc + 1.05 *RcjNc + 3.25*10-3 

Er worden nu drie verschillende opslagmogelijkheden grafisch uitgewerkt: 

- Kortstondige opslag: Rc=2 Nc=280 

- Wekelijkse opslag: Rc=4 Nc=280 

- Seizoen-opslag: Re = 80 Ne = 200 

De grafieken zijn weergegeven in figuren 10, 11 en 12. Het is duidelijk dat de MCHjTolueen methode 

gunstig is voor langdurige opslag. Dit komt door de relatief hoge begininvesteringen in de hydrogene­

rings- en dehydrogeneringsfabriek, die echter lonend worden door de goedkope langdurige opslag van 
MCH. 
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PUYD kPa Partiaalspanning waterstof 

• PMCH kPa Partiaalspanning methylcyclohexaan 

PTOL kPa Partiaalspanning tolueen 

° PTOL kPa Dampspanning tolueen ingaande stroom 

PTOT
o kPa Totaaldruk ingaande stroom 

Q kW Warmtestroom 

• r mol/g.s Reaktiesnelheid 

rTOL mol/m3.s Reaktiesnelheid tolueen 

R J/mol.K Universele gasconstante 

Re Storage capability factor 

T K Temperatuur 

• Tk f Totale kosten 

To K Ingangstemperatuur 
Tr K Referentie-temperatuur 

Uv mis Dampsnelheid 
V m3 Reaktorvolume 

• X Conversie 

Griekse symbolen 

• cr Fixed Capital charge rate 
l: Fractie volumeverandering bij reaktie 

8· I Voedingsverhouding tussen stof i en 

stof waarop conversie gedeftnieerd is 

<PTOLo mol/s Ingaande stroom tolueen 

• PI kg/m3 Dichtheid vloistoffase 

Pv kg/m3 Dichtheid gas fase 

• 

• 

• 

• 
I -55-
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BULAGEN 

1. Processchema voor de produktie van Methylcyclohexaan uit Tolueen en Waterstof. 

2. PASCAL-programma dat het verband tussen conversie en temperatuur in een abiabatisch 

bed berekent. 

3. PASCAL-programma dat lijnen berekent met gelijke reaktiesnelheid. 

4. PASCAL-programma voor doorrekeningjoptimalisatie van adiabatische bedden. 

5. Voorbeeldberekening van een waterverdamper. 

6. Voorbeeldberekening van een opwarm er j afkoeler. 

7. Voorbeeldberekening van een koeler voor de verwijdering van de restwarmte. 

8. Nomogram voor de berekening van flashvaten (Evans f22]). 
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Bijlage 1: Processchema voor de produktie van 
Methylcyclohexaan uit Tolueen en Waterstof. 
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Bijlage 2: PASCAL-programma dat het verband tussen conversie 
en temperatuur in een adiabatisch bed berekent. 
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{Dit programma berekent de temperatuurstijging als gevolg van de} 
{reaktiewarmte in een adiabatisch katalysatorbed. } 

{$N+} 
program WW; 
Uses Crt; 
const Ahyd= 27.143; 

Bhyd= 9.273E-3; 
Chyd= -1.380E-5; 
Dhyd= 7.645E-9; 
Atol=-24.355; 
Btol= 5.124E-1; 
Ctol= -2.765E-4; 
Dtol= 4.911E-8; 
Amch=-61.919; 
Bmch= 7.841E-1; 
Cmch= -4.438E-4; 
Dmch= 9.365E-8; 
deltaHr298=-204765; 

POmch= 0; 
POtol= 2; 
POhyd=20; 

Tmax=700; 

var X, 
XO, 
deltaX, 
T, 
TO, 
molen, 
afkoel, 

reactie, 
totheat, 

Probheat, 

a, 
b, 
c:real; 
i:integer; 
RIJ:array[l .. 100J of real; 
Z:char; 

{Cp constanten in J/(mol.K)} 

{waterstof} 

{tolueen} 

{methylcyclohexaan} 

{partiaalspanningen voeding in bar} 

{maximum temperatuur in Kelvin} 

{conversie} 
{conversie op t=O} 
{stapgrootte conversie} 
{temperatuur} 
{temperatuur op t=O} 
{aantal molen relatief 
{warmte-inhoud mengsel 
{voor delta reaktie 
{reactiewarmte 298 K} 

t.o.v. voeding} 
t.O.V. 298 K} 

} 

{warmte-inhoud mengsel t.O.V. 298 K} 
{na delta reaktie } 
{warmte-inhoud mengsel t.O.V. 298 K} 
{op geschatte temperatuur na delta} 
{reaktie} 
{fractie methylcyclohexaan} 
{fractie tolueen} 
{fractie waterstof} 
{teller} 
{array t.b.v. berekende waarden} 



• 
Procedure FractieCConv:real;var alfa:real;var beta:real;var gamma:real; 

• var molstr:real); 

i 

• 

• 

{Deze procedure rekent m.b.v. de conversie en de partiaalspanningen op} 
{t=O de fracties uit van tol, mch en hyd. } 

var Ptot,Pmch,Ptol,Phyd, 
E, 

begin 

end ; 

POtot:real; 

POtot:=POtol+POmch+POhyd; 
E:=-3*POtol/POtot; 
Pmch:=(POmch+Conv*POtol)/(E*Conv+l); 
Ptol:=POtol*(l-Conv)/(E*Conv+l); 
Phyd:=(POhyd-3*Conv*POtol)/ ( E*Conv+l); 
Ptot:=Pmch+Ptol+Phyd; 

alfa:=Pmch/Ptot; 
beta:=Ptol/Ptot; 
gamma:=Phyd/Ptot; 

molstr:= ( 1+POmch/POtol)* ( 1+POhyd/CPOtol+POmch»-3*Conv; 

• Procedure Heat ( var Q:real;Tb,Te,alfa,beta,gamma:real); 

'. 
I. 

• 

• 

• 

{Deze procedure berekent de warmte-inhoud van het mengsel t.O.V. een } 
{bepaalde temperatuur. } 

var A,B,C,D:real; 

begin 

end; 

A:=alfa*Amch+beta*Atol+gamma*Ahyd; 
B:=alfa*Bmch+beta*Btol+gamma*Bhyd; 
C:=alfa*Cmch+beta*Ctol+gamma*Chyd; 
D:=alfa*Dmch+beta*Dtol+gamma*Dhyd; 

Q:= ( A*Te+ ( B*sqr(Te»/2+(C*sqr(Te)*Te)/3+ ( D*sqr ( Te*Te»/4)­
(A*Tb+ ( B*sqr(Tb»/2+(C*sqr(Tb)*Tb)/3+(D*sqr(Tb*Tb»/4); 

'------------ -- --
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I 
I 

I. 

• 

• 

{-- - Hoofdprogramma---} 

begin 

end. 

ClrScr; 
TO:=550; 
XO:=POmch/(POmch+POtol); 

deltaX:=(1-XO)/100; 
T:=TO; 

{scherm schoonmaken} 
{start temperatuur t=O} 
{berekening conversie op 
{partiaalspanningen 
{ 100 reaktie stappen} 

write('Busy, Please Wait ! '); 
for i:=l to 100 do 
begin 

t=O uit } 
} 

if T<Tmax then {Als T hoger dan Tmax -> stoppen } 
begin 

X:=XO+(i-1)*deltaX; 
Fractie(X,a,b,c,molen); 
Heat(Afkoel,T,298,a,b,c); 
afkoel:=afkoel*molen ; 
reactie:=deltaX*deltaHr298; 
Fractie(X+deltaX,a,b,c,molen); 
TotHeat:=abs«reactie+afkoel)/molen ); 
repeat {Berekening T na delta-reaktie } 
begin 

end; 

Heat(P~obheat,298,T , a,b,c); 
if Probheat>TotHeat then T:=T+ ( Probheat-Totheat)/200 
else 
T:=T+(Totheat-Probheat)/200; 

until abs(Probheat-Totheat) <O.Ol; 
{Nauwkeurigheid 1/100} 

RIJ[i] :=T; 
end 
else 
RIJ[i]:=O; 

end; 
c lrscr; 
writeln ( ' Temperatuur <---- > Conversie ') ; 
writeln ( TO ,' ', XO); 
fo r i:=l to 100 do 
if RIJ[i] <> O then 
begin 

writeln ( RIJ[i], , ', XO+ ( i)*deltaX); 
if «(i/20)-(i div 20»=0) then 
begin 

end; 

Z:=readkey; 
clrscr; 
writeln( 'Temperatuur <---- > Conversie ' ); 

end; 
Z: =readkey; 
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Bijlage 3: PASCAL-programma dat lijnen berekent met gelijke 
reaktiesnelheid. 
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I. 
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• 

• 

• 

• 

• 

{$N+} 

PROGRAM isoreactionratecurvedata; 

USES Crt; 

CONST POmch=O; 
POtol=200; 
POhyd=2000; 

{ingangsdruk MCH [kPa]} 
{ TO,L} 
{ HYD} 

VAR Ti t {temperatuur} 
:ARRAY [1 .. 100,1 .. 3] 

x, 
POtot, 
E, 
rate, 
Pmch, 
Ptol, 
Phyd, 
verschil, 
Tstart : REAL; 
1,J : INTEGER; 
filenaam :STRING; 
u itvoer :TEXT; 

OF REAL; 
{conversie} 
{totaaldruk [kPa]} 
{relatieve volumeverandering} 
{reaktiesnelheid} 
{partiaaldruk MCH [kPa]} 
{ .. TOL } 
{ HYD} 
{fout in temperatuur} 
{beginschatting temperatuur} 

{«< begin procedures »> } 

PROCEDURE ITERATIE (Tbegin,p_x:real;var T:real ); 

VAR res, 
r, 

{fout in T} 
{reaktiesnelheid} 
{evenwichtsconstante} Keq 

teller 
: real; 
:integer; 

BEGIN 

END; 

te ller:=l; 
Pmch:=(POmch+p_x*POtol)/(E*p_x+1 ) ; 
Ptol:=POtol*(1-p_x)/(E*p_x+1); 
Phyd:= ( POhyd-3*p_x*POtol ) / ( E*p_x+l); 
T:=Tbegin; 
REPEAT 

BEGIN 
Keq:=1.1231E27*exp(-26022/T); 

END; 

r :=POtot/POtol*82.152*exp( - 5622/T)* 
(l-Keq*Pmch/Ptol/(Phyd*Phyd*Phyd»; 

res:=rate-r; 
IF j=l TH EN T:=T+res/(rate); 
IF j=2 THEN T:=T-res/(rate); 
teller:=teller+1; 
IF teller >5000 TH EN writeln(r); 

UNTIL (abs(res» < (rate/10000); 
WRITELN ( ' T' ,j:1, ' = ', T:4:2, ' Iteraties = ' ,teller:5); 

{«< e inde procedure iteratie »> } 
{«< begin hoofdprogramma »> } 
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BEGIN 

END. 

ClrScr; 
Tstart:=600; 
WRITE ('Rate [mol/(g.min)] 
READLN (ra te) ; 
WRITELN; 
POtot:=POmch+POtol+POhyd; 
E :=-3*POtol/POtot; 
x : =0.1; 
i : =1; 

REPEAT 
BEGIN 

{beginschatting temperatuur} 
= ' ); 

{te gebruiken reaktiesnelheid} 

WRITELN ('Punt' ,i:2,' Conversie = ',x:5:3); 
j : = 1; 
ITERATIE (Tstart,x,Tit[i,j]); 
j : =2; 
ITERATIE CTstart,x,Tit[i,j]); 
verschil:=Tit[i,2]-Tit[i,1]; 
Tstart :=Tit[i,1]+0.3*verschil; 
WRITELN; 
Tit[i,3]:=x; 
IF verschil > 25 TH EN x:=x+0.05 

ELSE x:=x+(verschil/(300*i » ; 
i:=i+l 

END; 
UNTIL (verschil<i); 

{«< uitvoerfile »> } 

WRITE ( 'Geef naam ui tvoerf i le (comp leet pad): ') ; 
READLN ( filenaam); 
ASSIGN (uitvoer,filenaam); 
REWRITE (uitvoer); 
WRITELN (uitvoer, 'Rate = ' ,rate); 
FOR j:=i TO (i-i) DO 

BEGIN 

END; 

WRITELN(uitvoer,Tit[j,lJ, ' ',Tit[j,3]); 
WRITELN(uitvoer,Tit[j,2J,' ', Tit[j,3]); 

CLOSE (uitvoer); 

{ «< einde hoofdprogramma »> } 
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Bijlage 4: PASCAL-programma voor doorrekeningjoptimalisatie 
van adiabatische bedden. 



• 
{$N+} 

• program GRKUSER (input, output); 

uses RKMath, GRKMath, Crt; 

const 

I. 

type 

Eq = 1; 
AbsErr - 1e-8; 
RelErr = 1e-3; 
Spc = 

{aantal differentiaalvergI.} 
{absolute fout} 
{relatieve fout} 

1 EqVect = array [1 .. Eq] of RKFloat; I. 
• 

• 

• 
I 

I. 

1 

• 

• 

• 

var 
VolumeStart , VolumeEnd 
VolumeFinal , VolumeDelta 
XStart , XEnd 
ErrXAbs, ErrXRel 
ReacConv 
AA,BB 

Xold 
Tb 
deltaTb 
Deel 
FAO 

{«< begin procedures »> } 

{$F+} 

,. RKFloat; 
RKFloat; 
EqVect; 
EqVect; 
GRKProblem ; 
RKFl oat; 

RKFloat ; 
RKFl oat ; 
RKFl oat; 
RKFloat; 
RKFloat; 

procedure ReacConvEqs ( var Depend, Deriv ) ; 

f$F- } 

var 
X 
dXdV 

begin 

EqV e ct absolute Depend; 
EqVect absolute Deriv; 

{coeffi c ienten van l i j nen 
{van T a ls functi e van X 

{begin temperatuur } 
[stap in Tb ( voor optimalisati e 
{aantal gegeven punten} 
{voeding TOL [mol / sJ} 

dXdV[l] := 2200/200*13692 / FAO* exp(-5622/( BB+AA*X[1] »* 
( 1-1. 1231E27*exp(-26022/(BB+AA*X[1] »*( X[1]*200) / 200/ 
( 1-X[1] ) /(exp ( 3*ln « 2000-3* X[1] * 200) / (-3*200/2200*X[1]+1 »») ; 

end; 

Procedure Cplijn ( Tb,X:RKFloat; var A,B:RKFloat); 

Function CpB ( j :RKFloat ) :RKFloat; 
begin 

CpB:=646.20-23.381*j; 
end; 

{coefficienten k iezen} 
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Function CpA (j:RKFloat):RKFloat; {coefficienten kiezen} 
begin 

If j<6 then 
CpA:=425.93+2.78 *j 

else 
begin 

I f j > 17 then 
CpA:=381.47+3.9593*j 

else 
CpA:=438.95+0.61724*j; 

end; 
end; 

var i, 
Ts:RKFloat; 

begin 
i:=12; 

end; 

While (abs(Tb-Ts»O.Ol) do 
begin 

Ts:=CpA(i)*X+CpB(i ); 
i:=i+10*(Ts-Tb)/Tb; 

e nd; 
A:=CpA(i); 
B:=CpB(i); 

{eerste schatting} 

{«< eind procedures en begin hoofdprogramma » >} 

var 
FileName 
OutFile 
Ready1, 
Ready2 
Eqi, i 
Choise 

begin 

string; 
text; 

boolean; 
integer; 
char; 

Writeln; 
Write('Optimalisatie 
Read In (Cho ise) ; 

of doorrekenen ? 

if Choise = '0' then 
begin 

Ready2 
Deel 

end 
else 

begin 
Ready2 
Deel 

end; 
Writeln; 

false; 
1 ; 

true; 
10; 

{keuze tussen gewoon door- } 
{rekenen of optimaliseren } 

(o/d) '); 

{alles wordt 1 keer doorlopen " 
{en tien punten gegenereerd 

Write( 'Start Temperatuur (o f schatting): , ); Readln(Tb); 
, ); Read In (F AO) ; Write( ' Doorzet Tolueen [mol/sJ 

Write ('B egin Conversie 
Write('Volume [m3] 
Writeln; 
i 0; 
deltaTb := 0.5; 

'); Readln(Xstart[l] ); 
'); Readln ( VolumeFinal); 
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end. 

repeat 
i := i+1; 

Cplijn (Tb,Xstart[l],AA,BB); {T als functie van X bepalen} 

for Eqi := 1 to Eq do 
begin 

end; 

ErrXAbs[Eqi] .- AbsErr; 
ErrXRel[Eqi] .- RelErr; 

GRKSetUpProblem (Eq, ReacConvEqs, ErrXAbs, ErrXRel, ReacConv); 

0; VolumeStart 
VolumeDelta .­
Ready1 

(VolumeFinal - VolumeStart)/Deel; 
false; 

repeat 
VolumeEnd := VolumeStart + VolumeDelta; 

GRKFromToUsing(VolumeStart, XStart, VolumeEnd, 
XEnd, ReacConv); 

if Ready2 = false then 
write( 'Tb [K.,] : ', Tb:9:6) 

else 
write('Volume [m3]: " VolumeEnd:4:2); 

write(' X : " XEnd[l] :7:5); 
writeln( ' T [K] : " BB+AA*XEnd[1]:9:6); 
if abs(VolumeFinal-VolumeEnd) <0.5*abs(VolumeDelta) then 

Ready1 true 
else 

begin 
XStart := XEnd; 
VolumeStart := VolumeEnd; 

end; 
until Readylor keypressed; 
if (i >=2) then 

begin 
if (XEnd[l]-Xold)<O then deltaTb 

end; 
Xo ld : = XEnd [ 1] ; 
Tb := Tb+deltaTb; 
if (abs(deltaTb)<lE-9) then 

Ready2 := true; 

-0.5*deltaTb; 

until Ready2 or keypressed; 

{«< einde hoofdprogramma »> } 
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Bijlage 5. 6 en 7: Voorbeeldberekeningen warmtewisselaars. 
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Symbolenlijst berekening warmtewisselaars 

8Tlm Loga rithmic mean Temperature difference 

T 
1 

T , 
,--, 
ol::' 

t 
.t 

t. 
.~ 

LJ 

C! 

f:'~ 

!. ... 

di 

r··jt 

,·h ... ; 
' .;." T 

8F't 

J.b 

C3';3 

U.S 

Inlet shell-side temperature 

Outlst shell-side temperature 

Inlet tube-side temperature 

Outlet tube-side temperature 

Overall heat-transfer coefficient 

Heat transferred in unit time 

Heat transfer area 

Tu.be :I. f:2ng th 

" 1" ~ 
I LtOE Dutside diameter 

Tu.be insid,::? c1:i.ain€~t.e: 

TI...\ bt~ 

Tube-side velDcity 

Tu be-side pressure drop 

Uaf-Fle SpE\c:i.ni.] 

ViSCDsity shell-side 

Shell-side massflowrate 

Density she:l.l-side 

Cross-flow area between tubes 

Shell-side massflowrate per unlt area 

Shell-side velocity 

Eq u.ivalent diameter 

Pressure drop shel:l.-side 



• 
Bijlage 5: Berekening warmtewisselaar waterverdamper 

• Berekening volgens coulson and Richardson [3] 

• 

• 

• 1 
I 

I-

1 • 

• 

• 

• 

• 

(Ti - t2) - (T2 - ti) 
8Tlm ~= 

Tl .-

T2 _. 

f] : _ .. 

A : --

L : .-

[
Ti - t2] 

In T2 _ ti 

646. 4 K ti - 380 

575.3 I< t.2 - 525 

c! 
Q = 4.731 ·10 J/s 

:36()() 

Cl 
A = 177.292 

ST 1 m U 

-;~ 
i:1 .-

di := 0.020 m 

1\1"1: "" 7~12. 451 
n·c!o·l... 

1. 

2.142 r 1\lt -I 

m2 

. 3 

" 25 

U 

Db ~:::: dl::' . 1---1 in ·C:1 Q 

Db = 0.939 
1..:-. • "_. '"_ 

8TIm = .1:'55.157 

K 

~:: 

1 72 1,,,)1 ( ms> 1.·· ) - "'. 

J/h r 

pt ;- 0.032 m 

D·::; ::= .1. .O~I m 
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• 

------------- -_._------ . 

Tube side pressure drop 

4.53939 + 5.10018 
pg := kg/m3 

2 

12121.9 + 10789.1 
m3/s 

2 ·3600 

ut := ut = 13.461 mis 
lT 2 

Nt--·di 
4 

0.177321 + 0.161083 -4 
~ := - ·1 0 

di 

. ..., 
L 

f;:F2 ::::::: ,og· u. t . -- i:::':e - 7.669 ·.10 
·'1 

i f ::::::: 2.8 · 10 

:2 

Shell side pressure drop 

lb ~::::: ():l25 -4 
~w := 0.184979·10 

6848.21 

4 

-5 
il .- 1.692 ·1 0 

l"Js -- .1.902 kg/s 

kq/m3 

(pt - do) ·I)s·lb 
As (). ()57 m2 

pt 

l"Js 
(35 " .. - f3s -- 33.128 

:~/:5 

Gs 
l...t ';5 = 

..... us - 6.436 mis 
tl ~"'J 

Pa.s 

3 
Pa 
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I. 
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1.1 r ...., ""'J LPt":" - 0.917·dO":" de := 
do 

f:'W 
Re := uS'de' - Re = 3.553'10 

.... IW 

-...., ..:.. 

jf := 4' 10 

2 

8F's 
Ds L ('W·US 

::= 8'jf'-'-'---
de 1. b 

i..·.,Jat.et- in pipes 

~w := 0.258938'10 

LtS : :::: 

de 
F;:e ::::::: p~'-J' us .. _.-

us - 0.036 

de = 0.02 

4 

..,.. 

.,.:. 

,5'F's = 2.167 ·10 

1-lIrJ F<e .... :? :538 ·.1 0 

-:2 

Ds L. { )w . us 
ó'I='<;,; :::: 8' j '1' . -_. -_ .. _.--- ó'F's .- 183.822 

de lIJ 2 

4 
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Bijlage 6: Berekening warmtewisselaar opwarmers/afkoelers 

• Berekening volgens Coulson and Rischardson [3] 

(Ti - t2) - (T2 - ti) 
8Tlm := 8Tlm = -99.745 

[:: -

::] In 
-• 

Ti - 541.321 ~:: ti - 664.624 ~., 

• T2 - 570 ~., t2 - 646.368 I( 

IJ - .100 llJ/ (m2 Ki 

• Q- -4490.03'.10 J/hr 

lJ 6 
!J : --- Q = -.1.247 ·.10 J/s 

:=:;6<)() 

• D 
{~ U 

... M ---- {~ = 12::. . 042 m2 
ST 1 m IJ 

L ... ..,.. 
ITI " 

_:1 do : .- 0 . ()2::, co pt := 0.032 m 

• di : '- 0 . 020 rn 

Tr'c!o'L 

• 1 

2.142 

Db :::= do' Db ... 0.797 Ds :~.:: 0.9 m 

• 

• 

• 
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Tube side pressure drop 

pg := 

ut := 

5.46341 + 5.10372 

2 

10071.7 + 10781.4 

2 ' 3600 

I~V 

TI 2 
Nt'-'di 

4 

.og = 5.284 kg/m3 

m3/s 

Llt == 17.372 mis 

0.173027 + 0.158086 -4 -5 
~ := ' 10 ~ == 1.656,10 Pa.s 

2 

I::: 
~I cE 

F:e ;::: (:tg ' ut· ._­
'q 

I::;:e -' 1.109 ·10 

j f :::: 2. 7' 10 

2 

Shell side pressure drop 

lb ::::::: 0.25 -4 
~W ~= 0.149146 ' 10 

43485.1 
I,.J s :::: t1Js ::::: 12.079 kg/s 

3600 

.OW :::::: :::'7.2129 kg/m::::' 

(p t - do) 'Ds lb 

8Pt ::::: 4.576 ·10 

As :::: -.-------- As - 0.049 m2 
pt 

l1Js 
Gs : ::= Gs ::::: 245.419 

:~s 

f.3s 
LlS := LIS = 4.29 mis 

r)W 

3 
Pa 

- ----------
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1.1 
de := de = 0.02 

do 

Re := us 'de 

j f := 2.8' 10 

t)W 

-
'lW 

-2 

5 
Re -- 3.264' 1 (1 

2 

8F's :::: 8 ' j f . -' _. --­

de lb r:> .. :.. 

Wa t.e~- .i.n pi pes 

~w := 0.25893810 

C;':5 
us " 

... - L.IS ".- 0 . 27 
j0v-J 

de 
F:e " 

..... i! ~1 '.J us ._-
L~ 

"-P,AJ F~e - .1 " 88 .10 

~, '- .. ::. 

~, 

0';:' 

8F's :: ::::: b' j -f .. __ . "'- ' _._--

cll::? ]. IJ r, 
. .::' 

8F's = 6.419,10 

::::: 
8F's _. 8.647,.10 

4 
Pa 
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Bijlage 7: Berekening warmtewisselaar koeler restwarmte. 

Berekening volgens Coulson and Richardson [3J 

(Tl - t2) - (T2 - t1) 
8Tlm := 

llï I l
rTl - t2l 

T2 - '1.:1 J 

T 1 -,- , -:r 6:::7 V .. - ''':'..1. .,.:, . " ti - 400 u :::27 K 

T2 --- 38() . ~:'27 1< t2 - 384.702 K 

u - 170 !;.)/ (m2 !<:) 

Cl - -7196.11'1.0 

Q 6 

:~::.!::, () () 

:) 

8Tlrn-U 

I') t. ~ ::::: 

r- "I't' -ï ! 1'._ I 
{) b :: ::::: cl C)' I _.,----- I 

! ,-) -'. 'I C') I 
~- .. '~'-, ! J 

Q - -1. 999 , 1.0 J / s 

A = 291.'741 

clo" 0.025 m 

di .. --- (:<" 020 in 

Nt -, .. 619. ':'18 

Db-.. - U. 8~:57 

pt ::::::: 0.032 !TI 

,] /hl~ 
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Tube side pressure drop 

pg ~:=. 

1...1. t ::: 

5.77066 + 7.68128 

2 

5412.18 + 5830.48 

2°3600 

TI 

Nto-odi 

4 

,.., 
L 

0.113425 + 0.116262 -4 
'r'} ~::: ,..... ..-----. 1. () 

di 

r, 
oS::" 

F:E' ~ :::: {)i.;:J· U. t ...... -.­
Ol"! 

jf ;": :2.7°1 0 

kg/m3 

,t,y = 1.561 m3/s 

ut = 8.023 mis 

0- 5 
0q _0 :!. n 148 ° J..O Pao. °3 

:: 

8Pt 2.!.:, ° --- 8F't -- 1.944°10 
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._- - - --- - --------,------

Shell side pressure drop 

lb := 0.15 
~w := 0.459851'10 

25678.4 
Ws ~= Ws = 7.133 

3600 

pw := 942.3435 kg/m3 

As ~::= 

C3s ~ --

U.':5 . ..... 

. ..J ue " 
"R' 

(pt ._- do)' Ds . 1 b 

l.A)s 

f::;':; 

(3~:~ 

,(lW 

1. . 1 

Ij Cl 

pt 

1- r~ 

i ol::' 

I..pt 

IOJt'J 

C3s - 228.825 

U. ':;5 _. (}:t 243 

~ 
:-, i 

() 91-"" rjn LJ '. •. I _ W 

--.;;, 

kg/s 

As = 0.031 

lTl./S 

de - 0.02 

3 
F:e . .. - u. s de -- Re = 9.872 , 10 

.J f " 
._- S 1. ( 

.. .., 
-",:::. 

) 

·r·jW 

[!lAl' I ,.::; 
r~ •. _.-

,.., 
.1::. 

m2 

SPs ~= 8' j f' -_. _ .. _-­ ,5Ps -- 2. 129 ·10 
de lb 2 

F'.:':l. 
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Bijlage 8: Nomogram voor de dimensionering van een 
horizontaal flashvat . 
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