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1 Samenvatting en conclusies 

Dit rapport bevat een studie naar een zuiveringsslib verwerkende 
installatie met een capaciteit van 8.000 ton droog slib per jaar. 
Dit komt overeen met de slibproduktie van een rioolwaterzuive
ringsinstallatie met een capaciteit van 500.000 i.e .. 
Het proces i s gebaseerd op pyro 1 yse van gedroogd s I i b me teen 
vaste stofgehalte van 94% in een, wervelbed reactor. De reactor 
wordt gestookt met he t geproduceerde pyrolysegas. 
He t voorontwerp is ge maa kt als eindopdracht voor het vak ST44 "De 
c hemis c he fabriek" , ond erd ee l van de studi e Scheikundige Techno
logie aan de Tec hni sc he Un iversit e it Delft. 

De installatie is on t worpen voor 8.000 hij, draaiend met 
operator. De t o tal e kapi taalinvestering bedraagt f 4.054.000,-, 

de verwerkingskost e n zo nd e r de stortkosten van het residu worden 
ge schat op f 224,- pe r to n droge stof. 
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2 Inleiding 

2.1 Zuiveringsslib 

Afvalwater wordt gezuiverd teneinde een zo schoon mogelijk 
e ffluent te verkrijgen. Het zuiveringsslib dat bij de behandeling 
van dit afvalwater ontstaat dient te worden gezien als noodzake
lijkerwijs te produceren afvalstof. 
Het slib dat bij bezinking en mechanische zuivering ontstaat 
wordt primair slib genoemd. 
Bij de verdere behandeling van het afva lwater op een rioolwater
zuiveringsinstallatie (rwzi) ontstaat dan het se cu ndaire slib als 
spuislib bij de biologische zuivering. Afhankelijk van de aard en 
de intensivering van de biologis che zuivering zal mee r of minder 
secundair slib worden gevormd. 

2.2 Slibbehandeling 

De bij de afvalwaterbehandeling verkregen hoeveelheid slib is zo 
groot in volume, dat elke behandeling van het slib gebaseerd 
dient te zijn op volumereductie. 
Andere redenen waarom het verder behandeld moet worden zijn de 
infectueuze aard van het slib (vers slib bevat o.a. pathogene 
bacteriën en een grote hoeveelheid wormeieren van velerlei soort) 
en de onaangename geur van het slib, dat bij opslag tevens 
aanleiding kan geven tot vlieg~nplagen. 
Om te komen tot een produkt dat deze negatieve eigenschappen mist 
wordt het slib gestabiliseerd. Dit kan gebeuren door middel van 
anaërobe vergisting, 
tie. 

aërobe stabilisatie of thermische stabilisa-

Na de stabilisatie wordt het 
voorda t he t word t af gevoerd, 

slib in het algemeen gedroogd 
voornamelijk uit het oogpunt van 

kosten voor vervoer en/of storten. 

2.3 Slibproduktie 

Duvoor t " Van Engers in Kursus S I i bverwerk i ng 19891 vermeld t 
cijfermateriaal dat afkomstig is van het CBS en het RIVM. Hieron-
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der is een en ander samengevat. De cijfers gelden voor Nederland 
in 1986. 

Aantal rwzi 's: 
Capaciteit rwzi's: 
Slibproduktie rwzi's: 
Particuliere slibproduktie: 
Totale slibproduktie: 

2.4 Bestemming 

491 
22 , 9 -106 i. e . 
2,4-108 kg droog slib (d.s.) 
1,8-108 kg d.s. 
4,2-108 kg d.s. 

Het aldus behandelde slib kent in , Nederland vier soorten bestem-
mingen. Het wordt in de landbouw gebruikt, 
zwarte grond van gemaakt, het wordt gestort 
wordt verbrand, zij het in geringe mate. 
cijfers vermeld voor 1986. 

er word t compos t of 
(ook in zee) of het 
Hieronder staan de 

landbouw 2,2 -106 m3 8,3-107 kg d.s. 
compost 0, 5 -' 106 m3 5,2-107 kg d.s. 
storten 2, 1 -106 m3 9,2-107 kg d.s. 
verbranden 0, 1 -106 m3 1,0-107 kg d.s. 

totale afzet 7 23,7-10 kg d.s. 

2.5 Kosten 

Ze er weinig gegevens over de kosten van de verwerking zijn 
be s chikbaar. Enige gedateerde cijfers die gevonden zijn voor 
Nederland komen uit 1983 worden vermeld door Newman e.a2. 

2.6 

verwerking op bouwland: 
verwerking op weiland: 
verwerking op parkland: 

Vooruitzichten 

f 152,- per ton d.s. 
f 138,- per ton d . s. 
f 213,- per ton d.s. 

I n de (na bij e) toekoms t zu 11 en vanwege aans cherp i ng van normen 
voor zware metalen bij landbouwkundig gebruik en gebruik in 
compost en zwarte grond deze verwerkingsmethoden sterk afnemen. 
Een afnam~. van de hoeveelheid zuiveringsslib ligt echter niet in 
de lijn der verwachting. Een toename is waarschijnlijker, aange
zien er in toenemende mate ook defosfateringsslib wordt geprodu-
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ceerd. Het ligt dus voor de hand dat er veel onderzoek en ontwik
keling op gang is gekomen naar methodes van slibverbranding, 
betere ontwateringstechnieken en nieuwe methodes als pyrolyse en 
natte oxydatie. 
Gezien het huidige milieubeleid van de Nederlandse overheid ligt 
een stijging van de verwerkingskosten in de lijn der verwachting. 
Ook hierdoor wordt onderzoek naar nieuwe verwerkingsmethoden 
gestimuleerd. 

2.7 Doelstelling 

He t doe I van dit fa br i eksvooron twerp i s om aan de hand van de 
resu 1 ta ten van een u i tgebre i d onderzoek aan een gef 1 u ï diseerde 
pyrolysereactor (Kaminsky3,4,5) een pyrolyseproces voor gedroogd 
zuiveringsslib te ontwerpen en te kijken wat de kosten van het 
bedrijven van een dergelijk proces zouden zijn. 

2.8 Alternatieven 

Rulkens6 noemt als alternatieve slibverwerkingsmethoden het 
Carver-Green f ie ld droogproces en het VerTech natte oxyda ti epro
ces. 
Het Carver-Greenfield proces (een soort indamping) gaat ui t van 
voorontwaterd slib met een droge-stofgehalte van 20% en de kosten 
bedragen, uitgaande van een verwerkingscapaciteit van 500.000 
i.e. circa f 685,- per ton droge stof. Hier kunnen echter nog 
extra kosten bijkomen als het produkt niet gestort kan worden 
maar moet worden verbrand. 
Het VerTech proces (een oxydatie van de organische componenten 
met zuurstof onder druk) gaat ,uit van slib met 5% droge stof en 
de kosten bedragen, ui tgaande van een verwerkingscapaci tei t van 
500.000 i.e. circa f 925,- per ton droge stof. 

2.9 Voordelen van slibpyrolyse 

Het i s de bedoe 1i ng dat de cokes (c i rca 50 gewi ch tsprocen t 
slib) wordt gestort of verder verwerkt (bijv. in asfalt). 

van 
De 

zware metalen zijn in het cokes veel beter verankerd dan in het 
slib3,4. Gevaar voor uitloging is dus kleiner. Het cokes is ten 
opzichte y.an het slib minder volumineus, minder uitloogbaar en 
beter handelbaar. 
De teer/oliefractie is, evenals de waterfractie, een afvalstroom. 
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De gasfractie heeft een redelijke warmte-opbrengst bij verbran
ding. In dit ontwerp is het gas dan ook gebruikt om de pyrolyse
reactor te verhitten. 
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3 Uitgangspunten voor het ontwerp 

3.1 Specificaties 

He t ge hele pr oce s is, voor wat de samenstelling van de produkt
str om e n bet r e f t, gebaseerd op de gepu bl ic eerde onderzoeksgegevens 
va n Kam ins ky3,4 . Kaminsk y voe rd e experi ment e n uit bij versch i ll e n
d e temp e r at ur en. In dit ontwerp is ge kozen voor een hoge pyrol y
se t e mp e ra t uur van 750 oe , omda t da n de gasproduktie (voor dit 
proces ee n nu tt ig produk t ) ma x i maa l i s, en de olieproduktie 
(afval ) minimaal. Bij d e ze t emp e ratuur is de pyrolysereaktie
enthalpi e ongeve e r nul . (Di c kg ie ss e r 7). 

3.2 Locatie 

Bij het pro c esontwerp is e r van uitgegaan dat de installatie op 
het t e rr e in van een rioolwaterzuiv e ringsinstallatie wordt ge
plaatst. Op die manier kan het proces gemakkelijk van grondstof 
worden vo or z i en en kunnen ook de a fva 1 wa ter stromen gemakke 1 ijk 
worden ve rwerkt. Tevens kan e r van uitgegaan worden dat de 
e ve ntu ee l be nodigde vergunning e n r eeds voo rhanden zijn. 

3.3 Capaciteit 

Voor wat betreft de capa c iteit van de installatie is uitgegaan 
van een grote rwzi, met een verwerkingscapaci tei t van 500.000 
i nwonereq u i va 1 en ten (i. e. ). Kami tlsky verkreeg het s 1 i b van de 
Duitse rwzi Alfeld/Leine, waar tevens een slibontwaterings/
drogingsinstallatie in bedrijf is (Bahrs8). Gegevens van deze 
ontwaterings-/drogingsinstallatie zijn geëxtrapoleerd. Al
feld/Leine produceert van het slib van de zuiveringsinstallatie 
waar 30.000 i.e. wordt verwerkt, in 5 werkdagen van 8 uur 9,8 ton 
droog slib. Voor een installatie van 500.000 i.e. wordt dit dan 
163,3 t per week, wat voor een volcontinu pyrolyseproces neerkomt 
op circa 1.000 kg per uur. Er wordt uitgegaan van een volcontinu 
pyro 1 ysePI'..pces (8.000 uur per jaar) om te vermi jden dat de 
pyrolysereactor telkens opnieuw moet worden opgestookt. De 
jaarcapaciteit van de installatie bedraagt derhalve 8.000 t droog 
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slib. 

3.4 Reactorvoeding 

Het slib wordt als granulaat aangevoerd met een korrelgrootte 
tussen de 0,5 en 1,5 mmo Het vaste stof gehalte bedraagt 94 '1 
(kg/kg). De gemiddelde samenstelling is weergegeven in neven
staande afbeelding. Tevens is de samenstelling in elementen van 
het organische deel van het slib weergegeven. Gegevens betreffen
de de warmtecapaciteit en de enthalpie van het slib ontbreken. 

3.5 Het pyrolysewater 

Gegevens over het pyrolysewater staan vermeld in onderstaande 
tabel. De groot te van de afva I wa ters troom bedraag t 0,028 kgf s 
oftewel 0,1 m3/h. Het verontreinigde pyrolysewater wordt geloosd 
in de aanvoerstroom van de rioolwaterzuiveringsinstallatie 
(rwzi). 

pH 9,5 
NH3 3,2 g/l 
CZV 41300 mg °2/ 1 

Bevat: (kg/kg) 
Methanol 0,07 % 

Acetonitril 0,60 '1 
Propionitril 0,04 % 
pyrrool 0,06 % 

Pyridine 0,08 % 

Acetamide 0,37 % 

3.6 Het rookgas 

In dit 
reactor 

proces wordt het gevormde 
op temperatuur te houden. 

pyrolysegas gebruikt om 
Welke verbindingen bij 

de 
de 

verbrand i ng van he t pyro I ysegas worden gevormd, is ni e t goed te 
voorspellen. Dit zou moeten worden getest voor ingebruikname van 
de installatie. Hieronder zijn de toegestane concentraties van 
verschi llende verbindingen en elementen in rookgas vermeld. Met 
name zal de concentratie aan kwik (Hg) en cadnium in de gaten 
moeten wOI;,den gehouden, aangezien deze metalen bij de pyrolyse
temperatuur enigszins vluchtig zijn, en dus niet per definitie in 
het cokes worden verankerd . 
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Ma x imaal toegestane con centraties in mg/nm3. 

Nederland con c . Duitsland eone. 
--' 

Stof 50 Stof 30 
HCI (als Cl) 50 NOx (als N02) 500 

--' HF (als F-) 5 SOx (als S02) 100 
Cd, Hg 0, 1 HCI (als Cl) 50 
Sb, Pb, Cu, Cr, HF Ca I s HF) 2 

--' Mn , Pt , Sn, Zn 5 CO 100 
organisch C 20 
Cd + Hg samen: 0,2 

....... 
As" Co, Se, Te 1 samen: 
Sb, Pb, Cr, Cu, Mn, 
Pt, Sn samen: 5 

- 1 
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4 Procesbeschrijving 

Hieronder volgt een korte beschrijving van het proces aan de hand 
van het proces stroomschema. 

De reac tor R4 word t gevoed met het s I i bgranulaa t. Di t gebeurt 
vanui t een opslag MI, door middel van een roterend doseerwiel 
(rotary vane ieeder) naar een tussenopslag M2, die op procesdruk 
is. Vanuit deze tussenopslag wordt het granulaat met een wormwiel 
M3 ingebracht in de wervelbedreactor R4. Het slib wordt gepyroly
seerd bij 750 oe en 200 kPa in het wervelbed. 
De temperatuur van het fluïde bed wordt konstant gehouden door 
regeling van de pyrolysegasstroom naar het fornuis. De toestand 
van het bed is afhankelijk van de gasstroom in het bed. Daar deze 
stroom moeilijk regelbaar is, en slechts indirect bepaald kan 
worden, is hier gebruik gemaakt van een complexe regeling. Aan de 
hand van de hoogte van het bed, het ingangsdebiet en de ingangs
temperatuur van het fluïdisatie gas wordt de gasstroom in het bed 
berekend waarmee de compressor geregeld wordt. 

Het wervelbed wordt op temperatuur gehouden met fornuis F5, dat 
als een mantel om R4 is gebouwd, en 18 branders bevat. De bran
ders worden gestookt met het produktgas, dat wordt geleverd uit 
tussenopslag V16. 
De luchtstroom wordt geregeld aan de hand van de pyrolysegas
stroom. Hierbij is een bepaalde verhouding tussen gas en lucht 
gewenst (10% overmaat lucht). De verhouding wordt konstant 
gehouden door regeling van de luchtstroom. 

Zand wordt teruggevoerd in het bed via 4 parallelle Stairmand 
hoge doorzet cyclonen M6, die ing~bouwd zijn in het ireeboard van 
het wervelbed. 

Met één Stairmand hoge efficiëntie cycloon M7 wordt de pyrolyse
cokes gescheiden van de gasstroom. De cokes wordt opgeslagen. 

In warmtewisselaar H8 wordt de gasstroom afgekoeld tot 300 oe. De 
warmte wordt overgedragen aan de gasstroom die gebruikt wordt 
voor operatie van het wervelbed. Om de temperatuur van het gas 
dat ui t d~, warmtewisselaar komt goed te beheersen is een bypass 
aan de 'koude' kant met een controller nodig. De uitgangstempera
tuur is belangrijk om neerslag van teer in de warmtewisselaar te 
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voorkomen. 

In direct kontakt koeler T10, uitgerust met battle plates, wordt 
het gas met proceswater gekoeld tot 30 oe, zodat het pyrolysewa
ter en de pyrolyse-olie condenseren. 
De uitgangstemperatuur van het gas wordt konstant gehouden door 
regeling van het debiet de koude koelwaterstroom. 

De gecondenseerde stroom, een mengsel van pyrolyse-olie en 
pyrolysewater, gaat naar decanter V12, waar de stroom gescheiden 
wordt. De stroom mag de decanter, een gravi ty settler, niet te 
met een te grote snelheid binnenstromen, en tevens moet het 
vloeistofniveau onderin de condensor in de gaten worden gehouden. 
Deze twee gegevens bepalen de ,stand van de kraan tussen de 
condensor en de decanter. 
De olie uit de decanter gaat naar opslag, het water naar tussen
ops lag VI 5 • vanwaar he t her gebru ik t word tal s koe I med i urn voor 
condensor T10. Deze stroom wordt afgekoeld tot 30 oe met koelwa
ter in plaatkoeler H14. 
De decanter is zelfregelend en behoeft geen externe controle. De 
u i t gangs tempera tuur van de koe 1 er H 14 word t kons tan t gehouden 
door regeling van het debiet van de koelwaterstroom. 

Het produkt gas wordt gesplitst in een recyclestroom die gebruikt 
word t voor he t bedr i j ven van he t werve 1 bed van R4. en een pro
duktstroom die in tussenopslag V16 wordt opgeslagen. Met compres
sor C11 wordt de recyclestroom weer op druk gebracht om vervol
gens in warmtewisselaar H8 opgewarmd te worden tot circa 600 oe. 
Het in V16 opgeslagen pyrolysegas wordt gebruikt voor het stoken 
van fornuis F5. De druk na compressor C13 wordt door middel van 
smoring terug gebracht tot de gewenste druk. Een drukslagklep 
tussen compressor C13 met zijn smoring en de aftap van de stroom 
naar compressor C11 zorgt ervoor dat de smoring geen invloed 
heeft op de recyclestroom. 



J 

u 
u 
U 

L 

[ , 
l , 

l J 

• 1 

• J 

· 1 
I 

• J 

.1 

" 1 

· j 

· 1 

l ~ 

M1 

SUB 

r-------------------

I 
I 
I 
L ______ _ 

AARDGAS 

M 

M 

M 

R 

F 

1 

2 

3 

4 

5 

LUCHT 

VOORAAD SILO 

BUFFER BUNKER 

TRANSPORTSCHROEF 

FLUIDE BED REACTOR 

FORNUIS 

AFGAS 

M 6 

M 7 

H 8 

H 9 

T 10 

KOELWATER 

AS 

I 

t T10 
-.., I 

~C'~LCI 
I 

* I 

I 

I b:. 
I I 
L _____________________ ~----------------------J 

ZAND CYCLONEN C 11 COMPRESSOR V 16 OPSLAG PYROLYSE GAS 

AS CYCLOON C 12 DECANTER P 17 KOELWATER POMP 

WARMTEWISSELAAR C 13 COMPRESSOR 

OPSTART KOELER H 14 KOELWATER KOELER 

CONTACT KOELER V 15 OPSLAG PYROLYSE WA TER 

PYROLYSE OUE 

PYROLYSE WATER 

PYROLYSE GAS 

PYROLYSE GAS 

C13 V16 

PYROLYSE INSTALLATIE VOOR ZUIVERINGSSUB 
F ABRIEKS VOORONTWERP Nr 2848 
F.F.Korbijn A.C.Keijzer 
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5 Procescondities en -berekeningen 

5.1 Vooraf 

Alle berekeningen voor dit fabrieksvoorontwerp zijn ingevoerd in 
een Lotus Symphony 'programmeerbaar' rekenblad. In dit rekenblad 

staan alle gegevens voor zowel de apparatuur als de processtro
men , evenals alle gebruikte form,ules. Er is hiertoe overgegaan 
omdat er gewerkt wordt met een nogal afwijkend proces (weinig 
standaard processtappen) en een processtroom die uit veel compo
nenten bestaat. 

5.2 Omzetting 

Voor wat betreft de omzetting is volledig uitgegaan van de 
gegevens van Kaminsky 3,4 Hij geeft voor de samenstelling van het 
gedroogde zuiveringsslib (alle percentages zijn massaprçcenten): 

water 

organisch materiaal 
anorganisch materiaal 

5,8 % 
51,3 % 
42,9 % 

gedroogd zuiveringsslib 100,0 % 

Het organische deel Van het slib wordt tijdens de pyrolyse 
omgezet. Het anorganische deel komt in de cokes terecht en het 
water in de g a sstroom. Voor de produktfra c ties van het bij 750 oe 
omgezette organis c he mat e riaal geeft Kaminsky : 

pyrolysegas 
pyrolyse-oli e 
pyrolysewater 
cokes en roet 

organisch materiaal 

/, 

I 
43,8 % 
22,6 % 

8,6 % 

25,0 % 

100,0 % 

22,5 % 
11 ,6 % 

4,4 % 

12,8 % 

51,3 % 

Als we bovenstaande informatie verwerken tot de samenstelling van 
het slib ~~ de pyrolyse-omzetting krijgen we het volgende staat

je: 
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OLIECOMPONENTEN 

Opgave van Kaminsky: 

CS-koolwaterstoffen 
C6-koolwaterstoffen 
C7-koo 1 wa ters to f fen 
Cyclopentadieen 
Overige alifaten etc 

Benzeen 
Indeen 
Naftaleen 
Bifenyl 
Acenaftyleen 
Fluoreen 
Fenantreen 
Overige aromaten 

Fenol 
Cresol 
Methylfuraan 
Methylbenzofuraan 
Rest O-houdende stoffen 

Acetonitril 
Methylbenzonitril 
Naftonitril 
Pyrrool 
Indool 
Chinoline/Isochinoline 
Rest N-houdende stoffen 

Overige stoffen 

Teer/rest 

GASCOMPONENTEN 

Waterstof 
Methaan 
Ethaan 
Etheen 
Propeen 
Koolmonoxide 
Kooldioxide 
stikstof 

0,14 
11 ,94 
4,26 
6,96 
2,98 

43,67 
28,07 

1,98 

100,0 

1,45 
1 ,51 
0,69 
0,22 
1 ,97 

9,32 
1 ,58 
1 ,69 
0,46 
0,36 
0,19 
0' ,30 

15,64 

1,84 
1 ,88 
0, 19 
0, 1 7 
0, 1 7 

2,39 
0,40 
0,32 
1 ,33 
0,80 
0,30 
3,35 

2,19 

49,29 

100,0 

Gereduceerde set: 

Pentaan 
Hexaan 
Heptaan 

Benzeen 
Indeen 
Naftaleen 
Bifenyl 

Fenol 
Cresol 

Acetonitril 

Pyrrool 
Indool 

2,3 
2,4 
1 , 1 

21,1 
3,6 
3,8 
1 ,0 

2, 1 
2, 1 

4,7 

2,6 
1 ,6 

Teer + overige 51,6 

100 ,0 

r ' 

. , 

! -

,. , 

L 



. , 

1 2 

wate r 10, 2 % 
gas 22,5 % 

o l ie 1 1 , 6 % 

co kes 55, 7 % 

om ge zet zuiverings s l i b 100, 0 % 

5.3 Thermodynamica van de gasfase 

Gez ien de grote hoeveelheid aan c omponenten i n het gasmengsel 
zoals dat in dit proces rondgaat was berekening van de thermody
nam is c he en trans por t e 1. ge ns c happen van dit mengs e I n i et eenvou
d i g. All ereer s t werd dan ook he taan ta 1 door Kam i nsky opgegeven 
oliecomp onenten geredu ceerd to t 13 , een beter we rkbaar aantal. De 
mas safrac ties van de wegg e s c hrapt e c omponenten werd verdeeld over 
d e ove rgebleven c omponent e n (zie n evenstaande t a be l). 
Ook de samenstelling van het pyrolysegas staat hiernaast vermeld 
i n tabelvorm. 
De vergelijkingen om de eigenschappen te schatten komen, tenzij 
anders vermeld, ui t perry9. 

5.3.1 Dichtheid 

De dichtheid, of beter het specifiek volume van het gasmengsel, 
is op elk punt in het proces berekend met de vergelijking van 
Redlich-Kwong. Deze vergelijking luidt, in een handige vorm 
geschreven: 

me t: 

Z3 - Z2 + (A - B 2 - B) Z - AB = 0 

Z = PV 
RT 

A = 
a.",ixP 
R~T:l,5 

B = bmi.xP 
RT 

1 n 1 
2" kXial a.ix = 

-1 
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De betekenis van de verschillende symbolen in bovenstaande 
vergèlijkingen luidt: 
2a = (9-(2(1/3) - 1»-1 = 0,42748 .. . 
2b = (2(\/3) - 1)/3 = 0,086640 .. . 

R = gaskonstante = 8,20575-10-2 dm3atm/(K-mol) 
Tc · l 

Pc · 
l 

x· l 
n 

P 

T 
V 

Z 

= 
= 
= 
= 
= 
= 
= 
= 

kritische temperatuur van component i [in Kl 
kritische druk van component i [in K] 
mol fractie van component i 
aantal componenten in het mengsel 
procesdruk [in atm] 
procestemperatuur [in K] 
specifiek volume [in dm 3/mol] 
compressibiliteit van het ga~mengsel 

De Redlich-Kwong vergelijking, een derde orde of kubische verge
lijking in Z, geeft verschillende waarden voor Z als oplossing. 
De grootste reële oplossing is de juiste. De vergelijking kan 
analytisch worden opgelost (zie perry9, hoofdstuk 2). 
Uit het specifiek volume en de gemiddelde molmassa van het 
gasmengsel kan de dichtheid van . het gas worden bepaald bij elke 
druk en temperatuur. 

5.3.2 Warmtecapaciteit 

Voor de berekening van de warmt~capaci tei t van het componenten 
van het gasmengsel is gebruik gJmaakt van de algemene polynoom 
voor de warmtecapaciteit van een ideaal gas: 

De kons tan ten ai t/m di 
Yaws l2 • 

werden gevonden in Coulson lO , en 

De warmtecapaciteit van het mengsel werd vervolgens berekend via: 
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5.3.3 Enthalpie 

De enthalpie van alle stoffen kan op elk moment in het proces 
worden berekend met behulp van de volgende vergelijking: 

T 

HT = H;98 + f CpdT 
298 

De waarden voor de standaard vorm ingsen tha 1 p i e bi j 298 0 C Hf298 
komen uit Coulson e.a. 10 • Als vergelijking van Cp als functie van 
de temperatuur is de vergelijking uit paragraaf 5.3.2 gebruikt. 
Al s stof f en op een gegeven moment condenseren wordt äHvap nog van 
de enthalpie afgetrokken. 

5.3.4 Viscositeit 

Ook de schatting van de viscositeit ~ van het gasmengsel is ge
schiedt in twee stappen. Allereerst werd de viscositeit voor de 
zuivere stoffen geschat bij de procestemperatuur met een verge
lijking uit Reid 11 : 

met: Tri = T/Tci 
De viscositeit van het gasmengsel werd vervolgens geschat met de 
volgende uitgebreide formule: 

,~n X j l1i 11 mix = -n----::----"'--

-1 'Ç' 
,(...J X j cl> ij 
)=1 
f 

cl>ij is een parameter die geschat kan worden via: 

4>ij = 
[1 + (11 ' / 11 . ) 1/2 (M. / M. ) 1/4] 2 

~] ] ~ 

In bovenstaande vergelijkingen staan de volgende symbolen voor: 
~ = viscositeit [in ~P] 
M = molmassa 
Pc ~ kritische druk [in atm] 
Tc = kritische temperatuur [in K] 
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5.3.5 Warmt ege leidings coä ffi ciänt 

De warmtegeleidingscoäfficiänt 1 voor de zuivere componenten bij 
procestemperatuur is ges chat met een variatie op de Eucken rela
tie: 

met: 1 
Cv 

Tl 

= 
= 
= 

warmtegeleidings coäffic iënt [in calj(cm-s-K)] 
warmtecapaciteit bij konstant volume [calj(mol-K)] 
viscositeit [in P] 

De warmtege 1 e id i ngs coä f f i c i än t van het gasmengse 1 is vervo 1 gens 
geschat met de volgende formule: 

hierin is parameter Aij geschat via: 

~i stelt hierin de viscositeit van component i bij temperatuur T 
voor, terwi j I: 

met: Tb · 
1 

C 
= 
= 

Normale kooktemperatuur van i [in K] 
Konstante: 0,73 als i en j beide erg 
anders 1,0. 

Het effect van de druk op de warmtegeleidingscoëfficiënt 

polair, 

speelt 
pas een rol bij drukken van boven de 10 atmosfeer en kan dus voor 
dit proces worden verwaarloosd. 

5.4 Thermodynamica van de vloeistoffase 

De eigenschappen van de vloeistoffase ZIJn van minder belang voor 
het proces dan die van de gasfase. Alleen de dichtheid en de 
warmtecapaciteit van de oliefase zijn nodig voor kontaktcondensor 
TIO en decanter V12. De dichtheid werd berekend uit het molair 
volume via de wet van Amagat: 



· \ 

n 

Vmix = E Yi Vi 
i=~ 
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De warmtecapaci tei t werd berekend door de bijdragen van alle 
afzonderlijke componenten bijelkaar op te tellen via: 

n 

CPLaux = E Yi CPL1 
i=~ 
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6 Apparatuur en -berekeningen 

6.1 Voorraadsilo Mi 

De voorraadsi 10 MI is berekend op een voorraad sI i bgranulaat, 
voldoende om de reactor een week van voeding te voorzien. De 
i nhoud van de si 10 moe t dan 10m3 bedragen. He t granu 1 aa t word t 
met een ro terend doseerw iel (ro tary vane feeder) over ge brach t 
naar de voorraadbuffer M2, waarin procesdruk heerst. 

6.2 Voorraadbuffer M2 

De voorraad bu f f er hee ft een i nhoud van 1,5 m3, ru im vo 1 doende 
voor reactorvoeding voor één dag. Vanaf hier zijn de apparaten 
uitgevoerd in corrosiebestendig materiaal, zoals AISI 316L. 

6.3 Transportschroef M3 

De transportschroef verzorgt het transport van het slibgranulaat 
naar de reactor. Het debiet bedraagt 1 ton per dag of 0,28 kgjs. 

6.4 Reactor R4 

6.4.1 Reactortype keus 
'j 

Een belangrijke reden waarom de keus is gevallen op een wervelbed 
is de ui tstekende warmteoverdracht in di t type reactor. Verder 
kan met dit type reactor vrij eenvoudig een behoorlijke doorzet 
worden gerealiseerd. 
De keuze werd uiteraard beperkt door de gegevens uit het artikel 
van Kaminsky, en die waren 
uitgebreid, met name voor 
verschillende temperaturen. 

6.4.2 Reactormodel 

voor de wervel bedreactor het meest 
wat betrekt de produktanalyse bij 
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Van een reactormodel als zodanig was in di t voorontwerp geen 
sprake. Het ontwerp is gebaseerd op geëxtrapoleerde gegevens van 
Kaminsky3,4 Die gegevens bestaan ui t reactortype , pyrolysetempe
ratuur, verblijf tijd in de rea c tor, en een analyse van de voeding 
(s li bgranu 1 aa t) en de produkten. Ook de verdere mode 11 er i ng van 
het fluïde bed is gebaseerd op empirische gegevens. Aan de hand 
van exper i men tel e gegevens van Bo t ter i 11 13 aangaande de poros i
teit van het bed en de minimale fluïdisatiesnelheid bij verschil
lende bedtemperaturen en deeltjes, is het bed verder ontworpen. 

6.4.3 Ontwerpparameters 

Bij het opschalen van de reactor zijn de verblijf tijd, de pyroly
setempera tuur en de geometri sche verhoudingen van het wervel bed 
gelijk gehouden. Er is in dit voorontwerp van uit gegaan dat de 
voedingsstroom en vooral de samenstelling van de produktstroom 
gelijk zijn aan die van de reactor op laboratoriumschaal. 
Voor er sprake kan zijn van een echt ontwerp zullen er tests 
moeten worden gedaan met wervelbedreactoren van de juiste schaal. 

Thermod ynamische gegevens over 
volledig. Er is aangenomen dat 
slib niet reageert en dus alleen 

deze reactie ontbreken bijna 
de anorganische fractie van het 
opgewarmd wordt. Voor de warmte-

capaciteit van deze anorganis che fractie is een waarde aangenomen 
die overeenkomt met de gemiddelde warmtecapaciteit van verschil
lende anorganische zouten. De warmtecapaciteit van de pyrolyseco
kes is gelijk verondersteld aan die van houtskool. Aangezien de 
pyrolysecokes koolstof als voornaamste bestanddeel bevat; is een 
vormingsenthalpie Hf van 0 J/mol aangenomen. De reaktiewarmte van 
de pyrolysereaktie is op 0 gesteld. 
De drukval over het wervelbed is berekend met de Ergun-vergelij
king: 

APb = 150 (l-e) 2 T)f U 

L 
(l-e) Pi U2 

+ 1. 7 5 --'--~ ---
ep dm 

met u=fu 
A 

Om de drukva 1 te kunnen berekenen. i s he t noodzake I ijk de poros i
teit van het bed, welke afhankelijk is van de deeltjes en de 
gassnelheid in het bed, bij de betreffende omstandigheden te 
kennen. Doorgaans worden deze gegevens verkregen door experimen
ten bi j de gewens te oms tand i gheden u i t te voeren. Er zij n ver
sch i 11 ende scha tt i ngsme thoden voor de poros i te i t , we 1 ke ech ter 
hier niet toegepast kunnen worden vanwege de hoge temperatuur in 
het bed. Op basis van experimenten van Botteril1 13 is de porosi
teit van het bed bij de gewenste temperatuur geschat. Om toepas
bare schattingen te verkrijgen, is bij dit ontwerp gebruik 
gemaakt van zand met identieke eigenschappen (dichtheid, deel
tjesgrootte-verdeling en sfericiteit) als bij de experimenten van 
Botteri1l. De gegevens aangaande het zand zijn in onderstaande 
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tabel weergegeven: 

afmetingen: 

eigenschappen: 

gemiddelde diameter 
range 
sfericiteit 
dichtheid 
warmtecapaciteit 

460 ~m 
353 - 600 IJ.m 

0,8 -
2670 kg/m3 

800 J/kg,K 
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Door middel van regressie is de onderstaande schatting voor de 
porositeit bij minimale fluïdisatie Elf bij een bepaalde bedtem
peratuur Tb tot stand gekomen. 

emf = 0.428 - 61 10-6 Tb + 110 10-9 ~ -16 10-12 T~ 

Met de porositeit bij minimum fluïdisatie kan vervolgens de 
gassnelheid bij minimale fluïdisatie in het bed berekend worden. 
Onder deze omstandigheden is de drukval over het bed gelijk aan 
het gewicht van de deeltjes in het bed. Door substitutie van CP 
door (l-Elf) -(Pp-Pf) -g-L wordt onderstaande gemodificeerde Ergun
vergelijking verkregen, waaruit de gassnelheid bij minimale 
fluïdisatie, Ust ' berekend kan worden. 

Ar = 150 (l-emf) Rep mf + 

cp2 e!f 
met 

Ar Pf (Pp-Pf) 9 d~ 

TJ~ 

Uit de experimenten van Botteri11 blijkt dat bij gassnelheden 
groter dan de gassnelheid bij minimale fluïdisatie, de porositeit 
lineair toeneemt met de verhouding U/Ulf . Door lineaire regressie 
i s de he 11 i ng, Ecor' bepaa 1 d zoda t me t de onder staande f ormu 1 e de 
porositeit bij een gegeven gassnelheid bepaald kan worden. 

eCOI = 0.0873 - 59.03 10-6 Tb 

I U I 
e = emf + lu- - 1 J eCOI 

mf 
I 

Met de bovenstaande gegevens kunnen vervolgens een aantal andere 
eigenschappen van het fluïde bed berekend worden, zoals het 
totale volume van de poriën, Vvoid ' de hoogte van het bed, Hb' en 
de gas verblijf tijd, "tg. 

V
void 

= V _e_ 
p 1-e 

Vvoid 
'tg = ~ 

'I'vg 

Bij gassne-lheden groter dan noodzakelijk voor minimale fluïdi
satie, loopt het teveel aan gas als bellen door het bed. Over het 
algemeen laat dit verschijnsel zich moeilijk modelleren. Hier is 
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di t verschi jnsel beschreven met Ecor ui t de experimenten van 
Botterill. 

De warmteoverdracht in de reactor kan onderverdeeld worden in een 
aantal verschillende typen. In de eerste plaats is er de warmte
overdracht tussen het bedmateriaal en het slib. Gegevens hierover 
ontbreken maar er kan worden aangenomen dat deze groot genoeg is 
om een volledige pyrolyse van het slib te bewerkstelligen. In de 
tweede p laa ts i s er de warm teoverdrach t tussen he t bedma ter iaa I 
en het fluïdisatiegas. Deze warmteoverdracht is over het algemeen 
zo groot dat de temperatuur van het gas al na slechts enkele 
centimeters in het bed gelijk is aan de bedtemperatuur, zodat dit 
type warmteoverdracht verwaarloosd kan worden. In de derde plaats 
i s er de warmteoverdracht van de wand van de reac tor naar het 

h blll = hpc + hgC + h rad 

hpc = hpC•Max • 70% 

hPC.Max = 35.8 . p~.2 . k~·6 . d-o. 6 
m 

hgC = 0.86 • ArO. 39 . k
f 

• d;;'o.s voor dm > O. 8 mm 
.5 

Em (J (T~ - T!) 
h rad = 

(Tb - T,) 
met em 0.6 

bedmateriaal. Deze warmteoverdracht is niet verwaarloosbaar. Voor 
berekening van deze gegevens is uitgegaan van de verzamelde 
formules zoals gegeven door Roward l4 • 
De warmteoverdracht tussen de wand en het bed is opgebouwd ui t 
dr i e componen ten; een warm teoverdrach t door dee I t j es con vec tie, 
hpc ' een warm teoverdrach t door gasconvee tie, hgc' die sI ech ts een 
rol speelt bij deeltjes groter dan 0,8 mm en hier dusverwaar
loosd kan worden, en de warm teoverdrach t door s tra 1 i ng hrad • 

Het fornuis (zie verderop) is ontworpen om de reactor op een 
konstante temperatuur van 750 oe ~e houden en eventuele fluctua
ties in inlaattemperatuur op te vAngen. 

6.4.4 Reactorkarakteristieken 

Hieronder staan de belangrijkste karakteristieken van de reactor 
verme ld. I n de bi j lagen s taan de u i tdraa i en van het rekenblad 
weergegeven, waarop alle voor de berekening noodzakelijke details 
staan vermeld. Dit geldt niet alleen voor de reactor, maar voor 
alle apparaten die van belang zijn voor het doorrekenen van het 
processchema. 
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Dimensies reactor Minimum fluïdisatie 
- Diameter 1 ,2 m - Elf 0,46 -
- Maximale bedhoogte 3,0 m - Rep af 0,99 -
- Zand massa 3000 kg - U. t 0, 12 mis 
- Zand volume Vp 1 , 12 m3 - cj)v g .t 0,13 m3/s 

Proces omstandigheden 
- cj)v g 1 ,0 m3/s cj). slib 0,28 kg/s 
- Pg in 200 kPa - cj)v_slib 0,23 lis 

ÓP 59 kPa 
- "tg 2,0 s 
- Tg in 673 o C - Tslib in 25 oe 

- Tg u i t 750 o C - Tb 750 o C 

Bed omstandigheden 
- U 0,88 mis hpc aax 6 99,0 W/m 2K 
- E 0,6 3 - hpc (70%) 489,3 W/m 2K 
- V void 1,98 m3 hrad 158,0 W Im 2K 
- Rb 2,75 m hbw 647,3 W Im 2K 
- Vb 3, 1 m3 Tw 805 o C 
- Aw 10,3 m2 

6.4.5 Evaluatie 

• Om e en enigszins nauwgezette berekening van het proces 
mogelijk te maken is volledig uitgegaan van de gegevens van 
de lab-opstelling van Kaminsky. Daarbij is de reactor 
feitelijk als een black box behandelt, met dezelfde voeding 
en dezelfde produktsamenstelling als bij Kaminsky. 

• De reactie is afhankelijk van de slibsamenstelling, de 
temperatuur, de druk, en de verblijf tijd in de reactor en 
het is aannemelijk dat ook de reactorgeometrie invloed heeft 
op de produktsamenstelling. 

• Uit bovenstaande opmerkingen ~lijkt dat, voordat een proces
ontwerp wordt gemaakt, onderzoek moet worden verricht aan 
een wervelbedreactor op de gewenste schaal, met het te 
verwerken slib. 

6.5 Fornuis F5 

6.5.1 Keu~e reactorverwarmingssysteem 

Voor de verwarming van de reactor is gekozen voor de plaatsing 
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van de reactor in een cilindervormig fornuis. De gewenste reac
tortemperatuur, 750 0 C, is dusdanig hoog dat de warmteoverdracht 
voornamelijk plaats zal vinden door straling. Op grond hiervan is 
de keuze gevallen op een warmteoverdrachtssysteem op basis van 
straling in plaats van convectie of geleiding. 

Er zijn twee mogelijkheden voor wat betreft het stralend medium: 
stoom of het geproduceerde pyrolysegas . Om de kosten zo laag 
mogelijk te houden is geen stoom gebruikt (dit vergt een stoomfa
briek) . Gebruik van het pyrolysegas heeft nog een extra voordeel, 
aangez i en he t nog een rede 1 i j ke verbrand i ngswarm te heef t . Door 
gebruik te maken van het pyrolysegas wordt het proces qua warmte
huishouding zelfvoorzienend. 
Als er geen pyrolysegas aanwezig is, bijvoorbeeld bij het opstar
ten, za I he t f ornu i s bedreven moeten kunnen worden met bi j voor
beeld aardgas als brandstof. 

Voor de branders is gekozen voor geïnduceerde stromingsbranders, 
met een 40% exces 1 uch t. Er i s dan geen I uch tcompressor nod i g, 
wat het systeem eenvoudig houdt. 

6.5.2 Fornuis model 

Het fornuis is ontworpen met de Lobo-Evans methode zoals beschre
ven door Kern 15 Deze methode is oorspronkel i jk bedoeld om de 
verwarming van een buizensysteem in een fornuis te berekenen. De 
warmteoverdracht kan worden berekend met de onderstaande formule. 

Qrad = (1 [T' - T'] 
uA F 9 111' 

111' 

met u = 1 

Hierin is Tg de temperatuur van het stralende medium, het afgas, 
aan de uitgang van het fornuis · en F een efficiëntiefaktor die 
bepaald wordt door de geometrie van het fornuis en de aard van 
het stralend medium. Voor het · fornuis in dit voorontwerp kan de 
fractie van het totale warmtewisselend oppervlak dat bestraald 
wordt, a, op 1 gesteld worden. De efficiëntiefaktor F kan bere
kend worden aan de hand van de onderstaande formules: 

r 1 1 1-1 

F = l- + 1 J me teW' = 0, 9 ° 
ef e", 

met Frw = 0,5 

In de bovenstaande formules is ~w de emissiefaktor voor de warme 
wand, eg d~ emissiefaktor van het stralende gas, Ar het oppervlak 
van de buitenwand, die de straling weerkaatst naar de binnenwand 
met oppervlak Aw en Frw de stralingsfractie die van de bui tenwand 

--- - -----------------
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de binn e nwand bereikt. De emissiefaktor van het gas, eg kan 
bepaald worden aan de hand van de bijdrage van de twee stralende 
co mponenten in het verbrandingsgas, CO2 en H20 ten opzicht van 
een zuivere zwarte stralingsbron. Aan de hand van de onderstaande 
formule kan deze emissiefaktor berekend worden. 

r (q + q) - (q + q) 1 % CI:>:l H"O Tg,L.P" CI:>:l ~o T".L,PJ< 100 - COII 
Eg = l - J 

(qZ.Tg - qZ.T) 100 

met qz.T = 0 Ez T 4 en Ez = 1,0 

In de bovenstaande formule word t de bi jdrage van een stralende 
component, qI' bepaald door temperatuur, de partiaaldruk PI van 
de component en de gemiddelde stralingsafstand L. Een schatting 
van de gemiddelde stralingsafstand is gemaakt op basis van de 
hydraulische diameter van het fornuis. De gemiddelde stralings
afstand kan berekend worden met de onderstaande formule: 

= 3,5 (D~ - DJ) 
L = 3,5 . Dhydrau1.isch ( ) 

4 Do + Di 

De ge bru i k te waarden voor de qC02 en QH20 zijn verkregen door 
interpolatie van door Kern getabelleerde waarden. Daar het 
benodigd vermogen bepaald wordt door de reactor, kan vervolgens 
de u i t gangs tempera tuur van he taf gas berekend worden. U i t de 
warmtebalans over het fornuis volgen tenslotte de benodigde hoe
vee lheden brandstof en pyrolysega s en het rendement van het for
nuis. Bij berekening van de warmtebalans over het fornuis is 
ge bru i k gemaak t van de Lower Hea ti ng Va 1 ue van he t pyro 1 yse gas. 
Bij dez e berekeningen zijn de warmteoverdracht door convectie en 
het warmteverlies naar de omgeving verwaarloosd. Deze t~ee 

faktoren hebben uitsluitend invloed op het uiteindelijke rende
me nt va n het fornuis, en zullen slechts weinig invloed op de 
dimensionering van het fornuis hebben. Tevens dient opgemerkt te 
worden dat de warmteoverdracht in werkelijkheid groter is dan de 
h i er berekende warmteoverdrach t daar er gerekend word t met de 
temperatuur van het rookgas aan de ui tgang van het fornuis. De 
temperatuur van het verbrandingsgas zal in het fornuis gemiddeld 
hoger zijn. 

6.5.3 Ontwerpparameters 

De reac tor tempera tuur en de daarvoor benod i gde warm teoverdrach t 
zijn bepalend voor het ontwerp. De gemiddelde stralingsafstand, 
en daarmee de geometrie van het fornuis, is een ontwerpparameter. 
Tevens i s de concen tra tie van de s tra I ende componen ten i n het 
gasmengse 1, waarvan wa ter en koo ld i oxyde de be I angr ij ks te zijn, 
van i n v loet!. De z e con c ent rat i e wor dtb e p a aid door des a men s tel -
ling van het pyrolysegas en de hoeveelheid lucht die bijgemengd 
wordt . 
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Uit berek e ning e n blijkt een diame te r van de buitenwand van 2,8 m 
optimaal, verdere vergroting van de buitendiameter geeft een 
minimale ve rbetering van het rendement van het fornuis. Gekozen 
is voor verbranding bij 202 kPa met een 10 % overmaat lucht. Bij 
gebruik van een 10 % overmaat lucht kan er geen gebruik gemaakt 
worden van zelf-aanzuigende branders zodat er een compressor 
nodig is. Het gebruik van een lage overmaat is gunstig in verband 
me t de gereduceerde vorm i ng van st i ks to f oxydes bi j de verbran
ding. Dit heeft tevens een gunstige invloed op het rendement van 
het fornuis. 

6.5.4 Fornuiskarakteristieken 

- Qrad 373,0 Kw - Rendement 56 % 

- 4>. gas 0,039 kgjs - T gas 25 o C 

- 4>. 1 uch t 0,223 kgjs - Tlucht 25 o C 

- 4>. afgas 0,262 kgjs - Taf gas 956 o C 

- Do buiten 2,8 m - Pbrander 202 kPa 
- D· binnen 1 ,2 m - Overmaat lucht 10.0 % l 

m2 - Aw 10,4 - PC02 34,7 kPa 
- Ar 34,6 m2 - P020 23,7 kPa 
- L 1 ,4 m - T 805 o C 

• w 

- ()Hco1 m (LHV) -483,7 Jjmol 

6.6 Zandcycloon batterij M6 

6.6.1 Keuze cycloon 

Deze s che i der hee f tal s func tie he t verw i j deren van he t meege
dragen zand van het fluïde bed, om het vervolgens terug te voeren 
naar het fluïde bed. Hiervoor ZIJn verscheidene oplossingen 
mogelijk. Van deze oplossingen valt een filter direct af vanwege 
de hoge temperatuur van de gasstroom en de hoge drukval van een 
filter. Een andere mogelijk opl~ssing is een impacter, echter 
deze valt af door ZIJn grootte. Een cycloon voldoet in deze 
situatie beter, deze is bestand tegen de hoge temperatuur, heeft 
een lage drukval en vergt weinig onderhoud. Deze cycloonbatterij 
zal in de reactor boven het fluïde bed geïnstalleerd worden, voor 
eenvoudige terugvoer van het zand naar het bed. De keuze van het 
type cycloon is op empirische wij z e tot stand gekomen, door het 
doorrekenen van verscheidene typen cyclonen. De uiteindelijke 
keuze is gevallen op een parallelschakeling van vier cyclonen van 
het type stairmand hoge doorzet met een diameter van 0,35 m en 
een hoogte van 1,40 m. 
De cyclonen worden geleegd door middel van rotary vane feeders. 
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6.6.2 Cycloonmodel 

De berekening aan de cyclonen is ui tgevoerd met de methode van 
Lei th en Licht zoals bes c hreven door Lei th l6 • Dez e methode voor
spelt de fractionele efficiäntie van een cyc loon als functie van 
cy cloongeometrie, ingangssnelheid van het gas, temperatuur, 
deel tjesdiameter, viscosi tei t van het gas en deel tjesdichtheid . 
Deze efficiëntie is gegeven door de onderstaande formule: 

1 

e f f = 1 - exp [ - 2 (C lIJ) [ 2 n .. 2 ) ] 

In deze vergelijking is n de vortexcoäfficiänt die de gasstroming 
in de cycloon beschrijft, • een dimensieloze groep voor de 
inertie van de deeltjes in de gasstroom en C een ruimtelijke 
factor welke bepaald wordt door de geometrie van de cycloon. De 
waarde van C I i g t dus vas t bi j de keuze van de cycloon. Met de 
onderstaande formules kunnen n en • berekend worden: 

~83 K = O. 67 DO .14 
1-nT r T fl·3 
1 - n

283K 
= L283 KJ 

• = d
2 

P p Vi (n + 1) 
18 Tl D 

In de bovenstaande formule is vi de gassnelheid in de inlaat. De 
drukval van de cycloon kan berekend worden met de onderstaande 
formule waarin Cm een door de geometrie bepaalde drukfaktor is 
die vast ligt met het gekozen type. 

Ap = AH ( ~ Pg vi ) 

Aan de hand van de bovens taande f ormul es i s het moge I ijk om de 
efficiäntie van de cycloon als functie van de deeltjesgrootte te 
bepalen. De efficiëntiecurves voor zowel zand als as zijn te zien 
in onderstaande afbeelding. 

6.6.3 Ontwerpparameters 

'j 
Voor het ontwerp lagen een aantal parameters vooraf vast zoals 
het totale gasdebiet, druk, temperatuur en deeltjesgrootte verde
ling van het zand. De vrlJe ontwerpparameters ZlJn het type 
cycloon, de grootte van de cycloon en het aantal parallelle 
cyc lonen. H i erbi j d i en t we 1 opgemerk t te worden da t de groo t te 
van de cyclonen door de posi tionering in de reactor gelimi teerd 
is. 



6.6.4 Cycloondimensies 

I Stairmand High throughput 

Geometrie Dimensies 

L~-. ~ 
D 1,000 D 

aiD 0,750 a 

biD 0,375 b 
.-

[[ --;-+---1 
DelD 0,750 De 

a ' S I 
" 1 _.; I S/D 0',875 S 

:---: _ h 

J=DD·~ I1 
h/D 1,500 h 

-H 

SECTION 

~I 
I H/D 4,000 H 

A-A 

BID 0,375 B 

C 8,4 n 

$ v g 1- s-l 
v· 1 

ÛH 7,2 ÛP 

•.• +-------r-~___,.___~-...----__._--.-------1 ._ ~_ L_ ~_ L_ L_ ~_ . .,.., 
f 

Afbeelding: Zandcycloon 

6.7 Ascycloon M7 

6.7.1 Keuze cycloon 

0,35 

0,26 

0,13 

0,26 

0,31 

0,53 

1,40 

0,13 

0,38 

0,426 

12,4 

257 

26 

m 

m 

m 

m 

m 

m 

m 

m 

--

m3/s 

mis 

Pa 

De bovenge'noemde afweg i ngen voor cyc 1 oonba t ter ij M6 ge lden ook 
voor deze cycloon. Deze cycloon is bedoeld om alle kleinere deel-
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tjes, as en roet, uit de gasstroom te verwijderen. Hierbij is de 
volgende aanname gedaan dat de as en roet deeltjes gevormd bij de 
pyrolyse in het fluïde bed door attritie veel kleiner zijn dan 
het zand in het bed, en daardoor makkei i jk door de gasstroom 
worden meegevoerd. In het geval dat dit niet voor alle as en roet 
opgaat, zal er een afvoer onderin het fluïde bed een afvoer 
geïnstalleerd moeten word e n . De e fficiëntie c urve voor de ascy
c loon en de cumulatieve eff ic iëntiecurve voor beide cyclonen zijn 
voor zowel zand als as te zi e n in onderstaande afbeeldingen. 
Voor deze cycloon is geko zen voor een cycloon van het Stairmand 
hoge effi c iëntie type met e e n diameter van 0,7 m en een hoogte 
van 2,78 m. 

6.7.2 Cycloonmodel 

Voor deze cycloon is het de zelfd e model gebruikt als voor cy
cloonbatterij M6. 

6 . 7.3 Ontwerpparameters 

Voor deze cycloon 
terij M6. Echter 
roetdeeltjes veel 

gelden dezelfde parameters als voor cycloonbat
met als verschil de aanname dat de as- en 

kleiner zijn dan de zanddeeltjes. Verder is de 
dichtheid van deze deeltjes kleiner dan van het zand. Verder is 
voor deze cycloon de grootte niet gelimiteerd daar deze buiten de 
reactor gepositioneerd zal worden. 

6.7.4 Cycloon dimensies 

stairmand High Efficiency 

Geometrie Dimensies 
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D 1,000 D 0,70 m 

~ _ 'i @ ___ ~ 
aiD 0,500 a 0,35 m 

biD 0,200 b 0,14 m 

De/D 0,500 De 0,35 m 
--

(J--;----' S/D 0,500 S 0,35 m 
a ' S I 

'I _ -; I h/D 1,500 h 1 ,05 m _~_I-'- h 

~DD'~ I H/D 4,000 H 2,80 m 
- H 

SE CT ION 

I 
BID 0,375 B 0,26 m 

A- A 

U 
C 55, 1 n 0)99 -

~v g 1,71 m3 Is 

v- 34,9 mis 1- B-j 1 

ÛH 5,4 OP 1529 Pa 

0.0 

0.7 

0'.., 0'''' 

Afbeelding: As c ycloon Afbeelding: Cumulatieve ef-
ficiëntie 

6.8 Warmtewisselaar H8 

6.8.1 Keuze type warmtewisselaar " 

De belangrijkste schakel in dit procesontwerp na de reactor is de 
warmtewisselaar. Gekozen is voor een pijpenbundel (tube-shell) 
warm tew i s se 1 aar. Dit type kan gemakke 1 ijk hoge tempera t uren en 
een grote doorzet aan en is goed door te rekenen voor verschil
lende situaties. 

6.8.2 Ontwerpoverwegingen 

Omda t me t name de stroom produk tgas een vu i 1 estroom is, is 
gekozen voor een type da t gemakke 1 i jk i s schoon te maken: type 
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CET, met recht e buizen (dus één passage) en een vierkante pitch. 
De warme stroom, me t de ol i ecomponen ten , word t door de bu i zen 
gevoerd, omdat de buizen gema kkelijk te r ei nigen zijn. De warmte
wisselaar is ontworpen co nform TEMA standaarden l ? 

De s to f gegevens van de be i de gas stromen konden worden berekend 
(zie hoofdstuk 4). De uitlaattemperatuur va n de warme stroom is 
zo gekozen dat zoveel mogelijk (hopelijk alle) gevormde olie- en 
teerachtige verbindingen in de gasfase blijven. Om ervoor te 
zorgen dat deze temperatuur nooit veel lager komt te liggen bij 
fluctuaties in de gasproduktie, is een bypass aan de koude kant 
aanwezig. 

6.8.3 Warmtewisselaar model 

Het ge bru i k te mode I om de warm tew i sse 1 aar door te rekenen s taa t 
bekend als de methode van Be 11 en i s bes chreven door Coul son 
e.a. lO • Dit is een vrij nauwkeurige methode die rekening houdt 
met bijna alle onderdelen van de warmtewisselaar. Ook de drukval 
is met deze methode berekend. 
De totale warmteoverdrachtscoëfficiënt Ut volgt ui t: 

= + 
1 do In (do/di> 

+ 
2kw 

hierin is: 

ho = warmteoverdrachtscoëfficiënt aan de buitenkant van 
de buizen [W/m2K] 

h· = warmteoverdrachtscoëfficiënt aan de binnenkant van 
I 

(W/m2K] de buizen 

hod = warmteweerstand door vuil aan de buitenkant van de 
buizen [W/m2K] 

h id = warmteweerstand door vuil aan de binnenkant van de 
buizen [W/m2K] 

kw = warmtegeleidingscoëfficiënt van het buismateriaal 
[W/mK] 

do = buitendiameter van de buizen Cm] 
d· = binnendiameter van /de buizen Cm] I 

De vuilweerstanden ZIJn zowel aan de binnenkant als aan de 
buitenkant van de buizen geschat op 2000 W/m lK. De warmtegelei
dingscoëfficiënt van het buismateriaal is geschat op 19,2 W/mK. 
Waarden voor ho' h i en de drukval aan beide kanten volgden uit de 
berekeningsmethode van Bell, zoals hierboven genoemd. 

De overgedragen hoeveelheid warmte Q is te berekenen met: 
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waarin: 
A 

~ T l~ = 

warmtewiss e lend opper\lak [m L) 

logaritmis c h over de buislengte gemiddeld tempera 
tuursversc.hi I tuss e n de binnenkant en de bui ten
kant van de buizen [KJ 

~T ln volgt voor een warmtewisselaar met een enkele passage en 
tegenstr omi ng uit: 

met: 

Tl = 
T2 = 
t I = 
tz = 

(Tl - t 2 ) - (T2 - ti) 

ln (Tl - t 2 ) 

(T2 - t~) 

instroomtemperatuur buitenkant buizen [KJ 
uitstroomtemperatuu r buitenkant buizen [KJ 
instroomtemperatuur binnenkant buizen [KJ 
uitstroomtemperatuur buitenkant buizen [KJ 

6.8.4 Berekening processchema 

De warmtewisselaar is het belangrijkste knooppunt in het proces
schema en veroorzaakt een reeks extra iteraties om de hele 
processtroom door te rekenen. Immers, zowel veranderingen aan de 
warme kant van de warmtewisselaar als veranderingen aan de koude 
kant van de warmtewisselaar hebben invloed op de totale warmt eo
verdrachtscoëfficiënt Ut. Di t knooppunt verhindert echter niet 
een convergentie bij het doorrekenen van het processchema. 

6.8.5 Warmtewisselaarkarakteristieken 

Capaciteit 
Warmtewisselend oppervlak 
Totale warmteoverdrachtscoëfficiënt , 
Gemiddeld temperatuursverschfl 

Inlaattemperatuur warme stroom 
Uitlaattemperatuur warme stroom 
Inlaattemperatuur koude stroom 
Uitlaattemperatuur koude stroom 

Debiet warme stroom 
Debiet koude stroom 

,I 

Buisdiameter binnen 
Buisdiameter buiten 

656 kW 
200 m2 

25, 1 Wm- 2K-1 

131 K 

750 o C 
300 o C 

78 o C 

681 o C 

1 ,35 m3s-1 

0,62 m3s-1 

29,0 mm 
31,8 mm 
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Aantal buizen 329 
Lengte buizen 6 m 
Totale diameter 889 mm 
Batt 1 e spacing 254 mm 
Pitch 39,7 mm 

Drukval 'warme' kant (buizen) 0,2 kPa 
Drukval 'koude' kant (mantel) 8,7 kPa 

6.9 Opstartkoeler H9 

Deze warmtewisselaar is voor 
belang, maar voor het bedrijven 
moet tenminste 249 kW bedragen. 
uitgewerkt. 

de procesberekeningen niet van 
van het proces wel. Het vermogen 

Dit apparaat is niet in detail 

6.10 Condensor T10 

6.10.1 Keuze type condensor 

Gezien de sterk vervuilende aard van het condensaat (olie en 
teer) is gekozen voor een direct kontakt koeltoren uitgerust met 
battle plates. Dit type is zeer ongevoelig voor vervuiling. 

Een extra voorziening is de voorraadbak onder in de kolom. Deze 
is bedoeld om gevormd teer op te slaan en zal periodiek moeten 
worden geleegd (stroom 15). Het oliejwatermengsel wordt dus niet 
afgetapt onder uit de kolom, maar aan de zijkant (stroom 16). De 
voorraadbak is gedimensioneerd op een verblijf tijd van de vloei
stoffase van 1 minuut. 

6.10.2 Condensormodel 
t. 

I 
Voor het ontwerp van dit type koeltoren is voor zowel schotel als 
kolom gebruik gemaakt van de ontwerpregels van Scheimann 18 ,!9 
De warmteoverdracht in de condensor werd geschat met een empiri
sche vergelijking, vermeld door Fair 20 : 

met Ua: volumetrische warmteoverdrachtscoëfficiënt 
[BTU j (f t 3, h ,OF) ] 

$G: 'gasdebiet per oppervlak [lbj(hr,ft 2)] 
$L : vlo eis tof d ebi e t per 0 p per v 1 a k [1 b j ( h r , ft 2) ] 
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De hoeveelheid overgedragen warmte Q volgt uit: 

Q == Ua - V-4Tln 

waarin V het volume van het warmtewisselend deel van de condensor 
voorstelt_ 
De drukval is berekend met de methode van Bell, identiek als aan 
de mantelzijde van de warmtewisselaar. 

6.10.3 Condensorkarakteristieken 

Koelcapaci tei t 
Gasdebiet in 
Ko-elwaterdebiet 
Drukval 

Hoogte condensorgedeelte 
Hoogte buffer 
Verblijf tijd in buffer 
Diameter kolom 
Baffle spacing 

Inlaattemperatuur gasstroom 
Inlaattemperatuur koelwaterstroom 
Uitlaattemperatuur water + condensaat 
Uitlaattemperatuur gasstroom 

6.11 Compressor C11 

6.11.1 Keuze type compressor 

383 kW 
0,8 kg/s 
8,1 kg/s 
0,6 kPa 

6,23 m 
0,34 m 
60 s 
1,34 m 
0,46 m 

300 0 C 
30 0 C 
36 0 C 
41 0 C 

Er is hier gekozen voor een schottenpomp, op grond van een aantal 
verschillende argumenten. Voor het bedrijven van het fluïde bed 
is een konstante, stabiele volumestroom gas en een constante druk 
i n het bed nod i g _ Een verdr i ng~r bi ed tal s voordee 1 dat een 
(variabele) volumestroom bij Wonstante druk en temperatuur 
geleverd kan worden, onafhankelijk van de stromingseigenschappen 
van de zuig- en persleidingen en het gewenste debiet. Een centri
fugaalcompressor biedt deze voordelen niet, wat regeling van het 
proces aanzienlijk bemoeilijkt. 
De drukverhoudi ng (Pu /P i ) bedraag ti, 7 , wa t de druk boven de 
gewenste druk brengt. Door smoring kan de gewenste druk bereikt 
worden. Regeling van het debiet vindt plaats door regeling van 
het toerental. Dit is een duurdere regeling dan de gebruikelijke 
regel ing d/oor terugstromen van gecomprimeerd gas door een bypass_ 
Deze methode is hier niet mogelijk omdat bij regeling van het 
debiet op deze wijze de uitgangstemperatuur beïnvloed wordt, wat 



ee n sto r e nd e we rking heeft op 

e n d ie n te ng evo lg e ook o p d e 
ge bru i k v an rege I i ng van h e t 
probl ee m z i c h ni e t voor. 

6 .11. 2 Co mpr essor mo d e l 

reg e ling va n d e warm te wi sse laar 

r egeli ng van het fluïd e b e d. 
d e bi e t me t h e t toerental doet 
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H8, 

Bij 
di t 

Ve rdring e rs laten z ich. vo lgens Va n den Be rgh 2l , bes c hrij ven met 
de o nd er staand e modell e r i ng. De c o mpressie en expansie van een 
ga s in ee n verdringer i s in pr i n c i pe een polytroop proces, echter 
voo r e e n e erste schatting kan aa ngenomen dat het isentropisch 
ver loop t. He t benod i gde vermogen voor een i s en trope verdr i nger 

kan met de onderstaande formule s b e paald worden. 

W KIP; ""v fl(Po/P;) lt ~ 1 Ijl isentroop = K ~ 'f' ~ 

Cv=Cp-R K = Cp = 
Cv 

Cp 
Cp - R 

Vervolgens geeft Van den Bergh de verschillende rendementen van 
verdringer. Het totaal rendement, T1tot, is afhankelijk van de 
drukverhouding tussen in- en uitgang en opgebouwd uit het mecha

nische rendement, 1'l., en het isentropisch rendement, 1'lis' Het 
isentropisch rendement geeft de afwijking van het isentropisch 
gedrag. 

lt-l 

Tu = T j (Pol Pj) IC 

De temperatuur na isentropische compressie kan met de onderstaan
de formule berekend worden: 

Tt tot = 1'lm • T} i sen troop 

Wpolytroop 

Wisentroop 

Tl tot 

= Wjsentroop 

; "isentroop 
I 

De temperatuurdaling als gevolg van de drukregeling door smoring 
is berekend volgens de methode gegeven door Smith 22 • De daling 
van de temperatuur bleek zeer klein, kleiner dan 0,5 oe, en is 

verder verwaarloosd. 
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6.11.3 Compressorkarakteristieken 

COMPRESSOR C 11 Schottenpomp, verdringer 

Cp 34,91 J/mol K K 1 ,31 
p . 

1 
136,7 kPa <I> v 0,44 m3/s 

Po 233,0 kPa T· 
1 

36, 1 o C 

Po/Pi 1 ,70 To 78,0 o C 

Wisentroop 34,8 kW 11 i s 0,86 

Wpolytroop 40,5 kW 11m 0,8.5 
Wt 47,7 kW 11 to t 0,73 

6.12 Decanter V12 

De decanter is een verticale gravity settler, en de ontwerpproce
dure uit Coulson e.a. lO is gevolgd. Hieronder staan de voornaam
ste karakteristieken van de direct kontakt koeler vermeld. 

Doorzet 8, 15 kg/s 
Hoogte 3,2 m 
Diameter 3,2 m 

Debiet oliefractie 0,01 kg/s 
Debiet waterfractie 8,14 kg/s 
Dichtheid oliefractie 847 kg/m3 

Dichtheid waterfractie 1000 kg/m 3 

Toevoerhoogte 2,68 m van de basis 

Omdat de uitgaande stroom uit de decanter op atmosferische druk 
is, moet de druk in de condensor de vloeistofstroom in de decan
ter op gang houden. Bij het plaatsen van de decanter moet hier 
rekening mee worden gehouden. Tevens rekening houdend met de 
drukval in de leiding van de condensor naar de decanter volgt dat 
de basis van de decanter maxim~al 1,5 meter boven het uitgangsni
veau van de condensor mag worden geplaatst. 

6.13 Compressor C13 

6.13.1 Keuze type compressor 

Er is gekozen voor een ééntraps compressor met axiale waaier. 

6.13.2 Compressormodel 

Deze compressor is ontworpen via de methode zoals beschreven in 
Van den Berg21 . Het specifieke toerental. Nq• voor een compressor 
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is op dezelfde wijze gedefineerd als bij de hieronder beschreven 
centrifugaalpomp PI? Met behulp van het specifieke toerental en 
he t de bi e t kan i neen gra f i ek voor compressoren he t rendemen t 
bepaa ld worden. Het theore ti sche vermogen, Wtheoretisch' voor i sen
trope compressie, en het technische vermogen Wt kunnen berekend 
worden met de onderstaande formules. 

lt - 1 --
IC W = Wtheo:cetlscb 

e 
11 tot 

De uitgangstemperatuur na isentrope compressie kan berekend 
worden met dezelfde formule als bij compressor Cll. 

6.13.3 Compressorkarakteristieken 

- cj)v 0,0404 m3js p. 
1 

139,8 kPa 
- cj). 0,0624 kgjs Po 500,3 kPa 
- Hun 36.8 m N 3000 omw/min 
- T · 36 o C Nq 0, 121 rpm (m3 Is) 1/2/m 3/4 

I 
- To 146 o C Tl tot 0,87 
- Wtheoretis ch 8,4 kW Wt 9,7 kH 

6.14 Warmtewisselaar H14 

6.14.1 Keuze type warmtewisselaar 

Met deze warmtewisselaar wordt de koelwaterstroom voor de conden
sor op de gewenste stroom gebracht. Er zijn twee koelmiddelen 
beschikbaar, water en omgevingslucht. Vanwege de hoogte van de 
gewenste uitgangstemperatuur, de slechte warmtecapaciteit van 
lucht en geluidsoverlast heeft gebruik van lucht hier niet de 
voorkeur. Vanwege de kleine temperatuurverschillen tussen de 
vloeistofstromen is er een grote warmtewisselend oppervlak nodig. 
Met een plaatkoeler kan er een hoog oppervlak bereikt worden met 
een compact apparaat. Vanwege de lage drukval is gekozen voor een 
looped-flow stromingssysteem. Hie~bij worden de koude en warme 
stroom opgesplitst en lopen parallel In tegenstroom door de 
warmtewisselaar. 

6.14.2 Warmtewisselaarmodel 

Voor het ontwerp van deze warmtewisselaar is gebruik gemaakt van 
de methode van Buonopane 23 • Deze geeft de voor de warmteover
dracht de volgende vergelijking: 
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Q ex = F U A t Cl TIn 

In deze formule is F een correctiefaktor voor het aantal plaaten 
en het stromingspatroon, At het totale oppervlak en U de warmt eo
verdrachtscoëfficiënt, welke is opgebouwd uit de warmteoverdracht 
in de vloeistoffilm tussen de platen en de warmtegeleiding van de 
platen. De logaritmisch gemiddelde temperatuur, CTin' ligt hier 
vast daar de uitgangstemperatuur van de koelstroom gelimiteerd is 
door de maximale watertemperatuur bij lozing op het oppervlak
tewater (40 0 C). Dimensionering heeft plaats gevonden met een 
temperatuur van 30 °C. De vrije variabele is hier het oppervlak. 
Er is gebruik gemaakt van een zelfde type plaat als bij de 
experimenten van Buonopane. 
De drukval over de warmtewisselaar is berekend met de methode van 
Be 11 (z i e Cou I son 10) voor drukva lover bu i zen, waarbi j ge bru i k 
gemaakt is van de hydraulische diameter van de platen. 

6.14.3 Warmtewisselaarkarakteristieken 

Warme stroom Koude stroom 

Debiet 8,10 kg/s Debiet 8,95 
T· 1 

41 o C T· 1 
20 

Tu 30 o C Tu 30 

OP 21 ,2 kPa OP 25,0 
stromen 115 stuks stromen 116 

Plaat dimensies Eigenschappen 

Hoogte 0,80 m Qex 375,0 
Breedte 0,18 m U 1130 
Dikte 6 mm Ar 32,9 
Afstand 12 mm F 0,967 
Oppervlak 0,14 m2 

6.15 Opslag pyrolysewater V15 

, 

kg/s 
o C 
o C 

kPa 
stuks 

kW 
W/mZK 
mZ 

De stroom 
gebruikt, 

Er wordt 0,1 m3/h aan pyrolyse~ater geproduceerd. 
pyrolysewater die als koelmedium in de condensor wordt 
bedraagt circa 29 m3/h. De grootte van de opslagtank is gebaseerd 
op een recirculatie van de tankinhoud eens in de twee uur. Dit 
komt dus neer op een tankinhoud van circa 60 m3. 
Bij het opstarten kan deze tank met oppervlaktewater worden 
gevuld. 
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6.16 Opslag pyrolysegas V16 

In de opslag van het pyrol yse gas moet genoeg gas aanwezig zijn om 
bij het opstarten na een shut-down de reactor weer op temperatuur 
te brengen. De warmte-inhoud van de reactor en de zandvulling is 
ongeveer 1,75 GJ. De verbrandingswarmte van het pyrolysegas 
bedraagt 484 kj/mol, het thermisch rendement (op bedrijfstempera
tuur) 56%, zodat circa 6,4 kmol nodig is voor het opwarmen van de 
reactor met inhoud. Als het gas opgeslagen wordt op een druk van 
soa kPa dan komt dit neer op cir ca 30 m3 pyrolysegas. Een gastank 
van 50 m3 is derhalve ruim vo ldoende. 

6.17 Koelwaterpomp P17 

6.17.1 Keuze type pomp 

Voor deze pomp is gekozen voor een standaard centrifugaal pomp. 

6.17.2 Pompmodel 

De pomp i s on t worpen v i a de me t hode beschreven door Van den 
Be r g h 21. U i tg a n g s p u nt i s de d ruk win s t 0 ver dep 0 m p , Haan' u i tg e
drukt in meters vloeistofkolom. Met de drukwinst kan vervolgens 
de specifieke hoeksnelheid NS en het specifieke toerental Nq 
berekend worden met onderstaande formules: 

(a) ~~.5 N ~~.5 
Ns = Nq = 

gH~5 

Met behulp van het specifieke toerental en het debiet kan vervol
gens in een grafiek het rendement van de pomp bepaald worden. Met 
de onderstaande formule kan het benodigde theoretische vermogen 
Wtheoretisch en het technische vermogeo Wt bepaald worden. 

I 
- Wtbeoretiscb = ~m g Hman 

-W -W
tecb 

= __ t 

T) tot 

6.17.3 Pompkarakteristieken 

p. 95,9 kPa NS 0,304 
l 

(m3 / s) 1/2/m 3/4 Po 262,8 kPa Nq 4,86 rpm 

Hun 17,0 m Wth 1,35 kW 

~v J 0,0081 m3 Is Tl 0,55 
N 1500 omw/min Wt 2,46 kW 
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7 Massa- en warmtebalans 

7 . 1 Massabalans 

Ui t de analyse van Kaminsky4,4 van de produkten die gevormd worden 
bij de pyrol yse zijn voor de berekeni ngen de significant voo rko
mende com ponen ten gebruikt (zie oo k paragraaf 5.3). Na deze 
selectie is de samenstelling genormeerd . 
De berekening van de massabalan s heeft plaats gevonden door elke 
component in het systeem apart te bescho uw en. De enige conversie 
van compone nt en vind t p l aats in de reactor R4. Bij de reactie 
wordt het slib geheel omgezet naar de verschillende c omponenten 
waarvan de produktsamenstelling is geven. Voor de overzichtelijk
heid is in de stroom-jcomponentenstaten slechts onderscheid 
gemaa kt tussen verschillende compone ntgro epe n. De samenste lling 
van deze c omponentgroepen , welke hierond e r gegeven zijn, zijn 
vrijwel konstant in het gehele proces. 
Alleen d e samenstelling van de pyrolyse-olie verandert bij 
con den sat ie, waarbij er een splitsing in vloeibare en gasvormige 
componenten optreedt. Het is mogelijk dat deze vaste c omponenten 
uit de pyrolyse-olie niet als vaste stof ontstaan maar oplossen 
in de organische pyrolyse-olie. Voor de berekening is aangenomen 
dat de vaste stof gevormd wordt. Indien deze stoffen oplossen is 
de hoev ee lheid e nergie die bi j de condensatie afge voerd moet 
worden kleiner. 
Zo als eerder vermeld bevat de 
componenten. Deze hebben echter 

waterfase verschillende andere 
gee n invloed op de berekeningen 

en zijn verwaarloosd. 
H i er d i en t nog een opmerk i ng gemaak t te worden aangaande de 
stromen 15 en 24. Deze stromen ZIJn in principe ophopingen van 
stof. In geval van stroom 15, ~e teer en vaste stof uit de 
condensor. blijft de stof in de condensor en dient op gezette 
tijden verwijderd te worden. Deze beide stromen vinden niet 
continu plaats en moeten beschouwd worden als gemiddelde stromen 
over langere perioden. 
De as bestaat uit 23% 
modelstof aangenomen is. 

organische resten, waarvoor 
en 77% anorganische resten. 

stof voor de gevormde teer is antraceen genomen. 

cokes als 
Als model-



Tabel VI Samenstelling Pyrolyse gas 

GAS 

koolmonoxide 
methaan 
kooldioxide 
etheen 
ethaan 
waterstof 
propeen 
stikstof 

y . 

(mol)mol) 

0,440 
0,210 
0,180 
0,070 
0,040 
0,020 
0,020 
0,020 

Tabel VII Samenstelling pyrolyse olie 

VOOR no Fase NA no 
OLIE 
COMPONENTEN y. m· y. 

1 1 1 
mol · kgi mol · -1 - 1 
mo l kg mol 

pentaan 0,052 0,047 5 L 0,059 
hexaan 0,045 0,0496 L 0,051 
heptaan 0,018 0,0227 L 0,020 
benzeen 0,438 0,4360 L 0,496 
indeen 0 , 050 0,0744 S 
nafta l een 0,048 0,0785 S 
bifenyl 0,011 0,0207 S 
fenol 0,036 0,0434 L 0,057 
c.reso l 0 , 031 0,0434 L 0,036 
acet oni tril 0 , 186 0.0971 L 0 , 210 
pyr rool 0 , 063 0,0537 L 0 , 071 
i ndoo l 0,022 0,033 1 S 

7.2 Energiebalans 

m· 
(g)g) 

0,4367 
0,1193 
0,2807 
0,0696 
0,0426 
0,0014 
0,0298 
0,0198 

(L) 

m· 
1 

kg. 
kg

l 

0,0576 
0,0602 
0,0276 
0,5288 

0,0902 
0,0526 
0, 1178 
0,0652 
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IN no (S) 

y m· 
1 1 

mol · kg. 
- I 

kg1 
mol 

0,411 0,4471 
0,090 0,1176 
0 ,309 0,2471 

0 ,1 89 0 , 1882 

Daar de massastromen, en dus ook de molstromen, voor elke compo
nent bekend zijn, is de warmte-inhoud voor elke component afzon
derlijk berekend. De uiteindelijk warmte-inhoud, de enthalpie, 
van een stroom is verkregen door de enthalpiän van de afzonder
lijke componenten te sommeren. 
De bereke~ing van de bijdrage van de verschillende componenten is 
afhankel i jk van de toestand van de component. Voor gasvormig 
componenten is de enthalpie als volgt berekend: 



T 

HT,i H;,i 298 + f Cpi,g dT 
298 

Cp. = A + B T + C T 2 + D T 3 
J.,g 

n 
HT = l: Yi HT,i 

~=1 
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Vanwege het grote temperatuurbereik waarbij gasvormige componen
ten voorkomen, is het niet mogelijk om de warmtecapaciteit 
kons tan t te ver onder s te 11 en, en i s er ge bru i k gemaak t van een 
formule met viriaalcoëfficiënten om de warmtecapaciteit te 
berekenen. Door di rec te in tegra tie van deze formu 1 e wordt een 
nauwkeurige formule voor de enthalpie verkregen. 
De en tha 1 p i e van v 1 oe i bare componen ten i s me t de onders taande 
formule berekend. Vanwege de geringe variatie in temperatuur 
waarbij de vloeistoffen voorkomen is de warmtecapaciteit konstant 
verondersteld. 

De entha lpi e van de vaste co mponenten is met de onderstaande 
formule berekend. Ook hier kan de warmtecapacitei t konstant 
verondersteld worden. 

o 

H . = Hf, i 29B T,J. LJHvap,i 29B - LJHme1t, i 298 + CPi,s (T - 298) 

Gezien de relatief lage drukken is het niet noodzakelijk een 
drukcorrectie op de enthal pie toe te passen . 
Voor verdere gegevens over de berekening va n warmtestromen wordt 
verwezen naar de betreffende a~paraten. 

," 
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8 Overzicht apparaatspecificaties 



Apparaat No: t<..4 V 12. J iS- V16 

Dpslas 
; ' 

~, ~o:uct-er-, q:,~~ 
Benaming, ~r~e.water- ~r°ltP~C\S 
type 

WeNJclbecl bGfUNl"ttt 
~ settler " var 

Abs. of eff. 3( ~~. ~teri~ ~.&:t, -ABs. 
druk in bar J,03 Ç,,o 

in oe -1S:::> o~ 
~ 

temp. 41 oe LJI t>C lS'C 

Inhoud in rn 3 s,6 lM~ 6, 1.( Wt 5- 60 m~ So V\1.3 

Diam. in m I,.l. ~ 3 • .1. W1 , S- M l.W! 
1 oi h in In S;o Wt 311. LNI -3 "" ~V\1 

Vulling: 
;{ 

2aM..ol J VL\I.t. \I\.V;~. Vl.V.t. 
schotels-aant. rorrea rcxstk 
vaste pakking 

, 3S~-f:w Jt'M katalysator-

type 

- , , - vor!ll 

................ 

. .. .. .. .. .. .. .. .. . .. .. .. 
! ........................ 

S!Jeciaa::' te g-e-

b:::-uiken ::12.~. 
AI~I-ÓlbL AlS{-3IbL AI.sI-3(bL Ats' -31bL 

aar.ta2. 
1 1 1 se:-':"e / pa.:-2..1!.e;" 1 

I 

;{ 
aangeven wa t hedoeld word~ 



Annaratenli .ist voor warmtewisselaars, fornuizen -----------------------------------------------

Apparaat No: F5 Ha Hg ",H 14 
w~- Wo.n.cte- W~e.. 

'genaming, ForVll,U:S wisse1~ \.Vi .sse.lao.r-~ 
type 

T uhe-I sl-tdL (Cf~) ~ 
Medium ~R4 ~(jrc~Q.S l>0ro~~ t'éjr~~ 
pi jpen-/ / 7' ./' / 
mantelzijde ~ :P~~ob~ ~ toe~ 
Capaciteit, 

uit?'e .... isselde 3,3 l:W 6Sbk:W ~~~VJ 31SkW 
warmte in kW. 

Wa:-rntewisselend 
IO,Y ~2... .2.co ~ 2- 33 ~ oppevl. in m 

2 -
Aantal pafÄrtê{ 1 -1 1 1 

« n.v.t. 1,L.f:L (ABS.) 
Abs. of effe 

J..,62(Ms) druk in bar /' .,/' - / pijpen- / 
:2

1
03 (#3S~ .2,0:{- ~~ l,S l-MS. ) mantelzijde 

temp. in / uit Vl.V.t. In: iSo oe iJl: l.{1°è. 
in or; - LÜt: 3CX>°e uit-: ~t: 

pijpzijde hî: ~.v.t· 
in: -=f8~ -

lÜ,t:.9$6 ~ u,: .2.0 cc 
mantelzijde t,Ut-: bH t ce. \"ü.t-: &:>~ 

Speciaal te ge-
At~\-3{bL AIS l-3lbL ÄISI-SlbL bruiken mat. -

aan~eve~ ~at hedoe!ti .... o~~~ 

..... 



A~~aratenlijst voor ~om~en. blowers. kom~ressoren -------------------------------------------------

Apparaat No: Mö CII Cl3 1? \1-

Trcucs.~- Cetupr~, ~ ~-Benaming, ~ ScWoe+ type 
~~ ~-fu~ ~~ 

te verpompen Stkb-
'P~r~~as ~\O~~~ ,%~o~e-medium 3fCUAulaoX 

! 
. vxa-er 

, 

Ca~aciteit in 1,0 f(ct o.bf1 ~/s 0.061. ~/~ 8,11 ~(g t/d of kg/s~ 

Dichtheid 840 'cj/~3 1,5~ ~LM3 \ \~~ ':E/IM3. lexP ~{'M~ 
in kg/m 3 

' Zuig-/persdruk Pi:. I.c.to (MS.' ~. -"I 11'= Of3b[MS) \ ::.L'1o ~~ 
in bar(abs.of V7.V.t. ru = .2.,S2.lru;s~ --:p(,{: ).0 C~~ t>u= ~b (AïS) ef'f.*) , 

0 :LSoc; 3bt~ 5b'C/ LIl <r:/ temp. in C 

in / uit 02s°c. 48°C ItJb (: l.(, oL 

Vermogen in kW 35~ 8.'j~ IA h · 
theor. / ~rakt. ~kW j'1W J,skW 
Speciaal te ge 

~SI-3IbL AiS' -~lbL A\<51-3IbL AtSI-~lbL bruiken mat 

aantal 1 1 1 1 
serie / parallel 

* aan~even wat bedoeld wordt 



...... 

Technische Universiteit Delft 

Vakgroep Chemische Procestechnologie 

Apparaatnurmner : T. fo 

ALGEMENE EIGENSCHAPPEN : 

Fabrieksvoorontwerp No: .2.~4g 
Datum : 

Ontworpen door : ~.C_~.z.er eAt 

, 'i F.F. \(orbg~ 

Fabrieksnummer : 1.&'-48 

Funktie ............... ;;lQ"ilLnii / Qx&ral"i8 / aB&(i)Ffl Ü @ / eoa-tdeMSatie. f" 

Type toren ............ 8QPill" / sthotel / IOp=r(i)QloQ1:' / * .. OOoo ..........................
.. 

') 

.... ~~ ...... ~ , 

Type schotel ... ....... : lllelëj@ / i!@@f~laat / val."e / 

Aantal schotels ....... theorecisch : ~.".t. 
, 

Aantal scha te ls ....... praktisch . 13 

Schotelafstand / HETS : O,Lt6. m Materiaal schotel : MSI ~31bL 

Diameter- toren .. . ..... .1 ,SI:! ... Hoogte toren .. ...... : 6,sr 
.Materiaal toren ............ : Aljl-~I~L 
Verwarming ............ : geen / e~eA 6&IilBRI / ~QÏir.il~~(ijl; / * ................................ 

BEDRIJFSKONDITIES 

Voeding 
. Tlib) 

Bodem Reflux/absorp- Extraktie 

strucw.V\u.~"",er : (Y3> ) (lB) tie middel ('i) middel/ ... 

Temperatuur ..... °c óOOOC 3f,°C ~f ·C 30 0c. 

Druk ........... . bar ',4 be»- \,Lt I:nr l, 'i boJ.. '\~ beu-
Dichtheid ....... kg/m 3 

0,82.. "4J/,..1 l,55 ~l~~ ICCO ~/",s Icm ~1'M3 
Massastroom .... . kg/s 0, 90 ki}/~ 0.13 ~Is &\1) bJ/s &>, \( 'r:sJ I s 
Samenstelling ln 
mol 7. resp. gew.Z 

ONTWERP 

Aantal klokjes / zeefgaten / ** 0 Type pakking ...... .................. : 

(Aktief) schoteloppervlak ............... l2.g m 
2 Materiaal pakking n.v.t. : : . 

Lengte over looprand .....•..•.......... : mm Afmetingen pakking : 

Diameter valpijp / gat / .......................... : 0 mm 

Verdere gegevens op schets vermelden 

* doorstrepen ~at niet van toenasSlng lSo 

*~indien een toren schotels van verschillenà ontwerp bevat. dit vermelden~ 



Apparatenlijst voor diversen ----------------------------

Apparaat No: M1 1"1.2- Mb Mi 

Benaming, ~ slib ~tfer slib ZcLwL~~ A~doon 

type s\lo vert ~1hx-2et ~e E-ft. 

Capaciteit \0 W\~ \.S VV\3 q <./ 2h ,,-,3/ s ',=1' ri
a

/
s 

(\ week) C!~) 
(per StWc:) 

Abs.of eff.* A~. -ABS.- -AlS$. 

druk in bar ~ferisJ, .2,03 1,41 I, <-/1 
" 

temp. in oe 025 $ 4S'o .:tso 

Inhoud in m3 \0 lM~ I, S V\1~ +beate. ~I~~'" '.'-lo ~ 
of afmetingen 

:J) iCUM.et'er :b~ 
in m * 0,3S ~ O;=fO M 

aantal 1 .., '-t 1 

serie/parallel ra-r~ 

* aangeven wat bedoeld wordt 
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9 Kostenaspecten 

In dit hoofdstuk worden de benodigde investeringen en de 
financië le opbrengst van het vooront werp besproken. De resultaten 
van de berekeningen moeten worden bekeken als schattingen, 
aangezien ze gebaseerd ZIJn op een vooront werp en niet op een 
definitief e n geheel ui tgewerkt proce sontwerp . 

9. 1 Investeringen 

Voo r berekening van de investeringen is gebruik gemaakt van een 
zogenaamde faktormethod e, zoals o.a. bes c hreven in Montfoort 
e.a. 24 en Coulson e.a. 10 . De faktoren die gebruikt zijn komen uit 
laatstgenoemde bron. 
De faktormethode gaat uit van de kale aanschafkosten van de losse 
karakteristieke pro cesapparaten. De som van deze kosten, de PCE 
(Purchase Cos t Equ ipmen t), word t ver men i gvuld i gd me t een reeks 
faktoren, wat dan steeds het bedrag van een kostensoort oplevert. 
De faktoren voor alle directe en indirecte kostensoorten leveren 
samen met de PCE het voor de investering benodigde vaste kapitaal 
(Fixed Capital). De totale investering Ir volgt dan uit de som 
van het vaste kapi taal If en een schatting voor het werkkapi taal 
If' in formulevorm: 

De directe kostensoorten zijn: 
1. Plaatsing van apparatuur, ' inclusief fundering en ondersteu-

ning; 
2. Leidingen, inclusief isolatie en verf; 
3. Elektriciteit, energie en veJlichting; 
4. Instrumentarium en controlekamer; 
5. Procesgebouwen en -constructies; 
6. Diensten, voorzieningen voor stoom, koelwater en/of lucht, 

brandbestrijdingsvoorzieningen; 
7. Opslagfaciliteiten van grondstoffen en produkten; 
8. Grond, inclusief bouwrijp maken; 
9. Hulpgebouwen, kantoren , laboratoriumruimtes, werkplaatsen. 

De faktore~ 6 t/m 9 kunnen (deels) worden weggelaten als gebouwd 
wordt op een reeds bestaande locatie. 
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De indirecte kostensoorten zijn: 
10. Ontwerp en engineering; 
11. Kosten aannemer (contractor) ; 
12. Contingency, een faktor voor onvoorziene tegenslagen. 

De faktoren die gebruikt zijn, ZIJn die voor een proces met zowel 
vaste stof als vloeistof. De kostensoorten 6 en 9 zijn weggelaten 
omdat er uitgegaan wordt van een installatie bij een rwzi. 
De waarden van de faktoren staan vermeld in onderstaande tabel. 

Plaatsing 
Leidingen 
Instrumenten 
Energie 
Proces gebouwen 
Opslag 
Grond bouwrijp maken 
Ontwerp / engineering 
Aannemer 
Onvoorzien 

0.45 
0.45 
O. 15 
0.10 
0.10 
0.20 
0.05 
0.25 
0.05 
0.10 + 

1 .90 

Het vaste kapitaal is nu te berekenen volgens: 

i -12 

I F = (1 + L f i ) • PCE 
i =1 

Voor deze installatie komt wordt bovenstaande vergelijking dus: 

I F = 2, 90 . PCE 

He t werkkap i taa 1 kan vo 1 gen s Ho 11 and (i n Ward 25) worden ges cha t 
als 15% van het vaste kapitaal; zodat geldt: 

wordt in de 
de totale 
de appara-

Als de vergelijking van het vaste kapitaal ingevuld 
vergelijking van de totale investering krijgen we 
investering als functie van de kale aanschafkosten van 
tuur: 

I T = 3, 335 . peE 
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9.2 Kale apparaatkosten 

De kosten van de aan te schaffen apparatuur is zoveel mogelijk 
ges cha t me t behu 1 p van he t WEBC I jWUBO pr i j zen boek je, u i tgegeven 
door de Nederlandse stichting voor Kostentechniek (DACE)26. Alle 
prlJzen zijn in Nederlandse guldens (f) en zijn gebaseerd op het 
eerste kwartaal van 1989. 

9.2.1 De reactor R4 

Voor een schatting van prlJs van de reactor is uitgegaan van een 
staande tank met gelijke afmetingen, uitgevoerd in AISI 316L, en 
een plaatdikte van 8 mmo Het bedrag voor een dergelijke tank 
bedraagt kj 58,-. 

9.2.2 Het fornuis F5 

Voor een schatting van de prijs van de het fornuis is uitgegaan 
van een cilindrische tank van het juiste formaat van AIS! 316L 
met een dikte van 5 mm vermenigvuldigd met een faktor twee voor 
de branders. De aanschafkosten voor het fornuis bedragen dan kf 
110, -. 

9.2.3 De warmtewisselaars H8, H9 en H14 

Warmtewisselaar H8 is geschat als geheel uitgevoerd in AISI 316L, 
me t een warm tew i sse 1 end opperv lak van 200 m2• De pr ijs van zo I n 
apparaat is kj 198,-. De andere twee warmtewisselaar hebben AISI 
316L pijpen, maar een gewone stalen mantel. De kosten van deze 
apparaten bedragen kj 50,- voor opstartkoeler H9 en kj 50,- voor 
(plaatkoeler) H14. De aanschafkosten van alle warmtewisselaars 
tezamen bedragen kj 300,-. 

9.2.4 De condensor TI0 

Er is uitgegaan van een kolom val) 10 m hoog en 1,5 m diameter, 
geheel uitgevoerd in AISI 316L. De prijs bedraagt dan kj 230,-, 

9.2.5 De decanter Vl2 

De decanter is een staande cilindrische tank met bolle fronten, 
en is uitgevoerd in AISI 316L. De prijs voor een dergelijke tank 
van 3,2 m hoog en 3,2 m diameter (5 mm dik) is kj 60,-. 

9.2.6 De ~ompressoren CII en Cl3 

Voor een gietstalen compressor inclusief elektromotor met een 
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maximale capaciteit van 1500 m3jh moet kj 80,- worden betaald. 
Voor een roestvaststalen uitvoering wordt deze prijs vermenigvul
digd met een materiaal faktor 2,0. Compressor C11 kost dus kj 
160,-. Daarbij komt nog circa kj 80, - voor compressor C13, zodat 
de totaalkosten voor compressoren kj 240,- bedragen. 

9.2.7 Koelwaterpomp P17 

Een centrifugaalpomp met een capaciteit van 30 m3jh kost circa kj 
.5,-. 

9.2.8 Transportschroef M3 

De kosten voor een transportschroef van 1 m lang, ui tgevoerd in 
AISI 3 16L worden geschat op kj 10,-. 

Hiermee zijn alle voor de PCE van belang zi jnde apparaten behan
deld. 

9.3 De totale investering 

De totale kale aanschafkosten van de apparatuur (PCE) bedraagt nu 
kj 1013,-. Een geschatte prijsindex om deze prijzen naar 1992 te 
vertalen is een faktor 1,20. De PCE bedraagt nu kj 1215,-. 

Het vaste kapi taal IF bedraagt 2,90 -PCE = kj 3525, -. Het totale 
investeringsbedrag Ir wordt 3,335-PCE = kj 4054,-. 

9.4 Operatiekosten van bet proces 

Bij de berekening van de kosten voor dit proces is gebruikt 
gemaakt van de theorie uit zowel Montfoort 24 als Coulson lO • 
De totale kosten Kr kunnen word~n opgespl i tst in de volgende 
bijdragen: 

met: KA 
KF 
KO 
KO 

Hieronder 

= algemene kosten 
= fabricagekosten 
= indirecte fabricagekosten (plant overheads) 
= directe fabricagekosten 
zullen de directe fabricagekosten, de indirecte fabri-

cagekosten ·~n de algemene kosten apart worden besproken . 
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9.5 Directe fabricagekosten KD 

9.5.1 Grondstoffen 

Het uitgangsmateriaal van dit proces, het gedroogde zuiverings
slib, is niet een marktprodukt maar afval van een vorige proces
stap. De grondstofkosten zijn derhalve nihil. 

9.5.2 Overige materialen 

Onder deze noemer vallen de materialen die nodig zijn voor het 
bedri jven van het proces maar niet vallen onder grondstoffen of 
onderhoudsmaterialen. Gedacht moet worden aan veiligheidskleding 
en dergelijke. De kosten worden geschat als 10 procent van de 
onderhoudskosten (zie 9.5.4). Dit komt neer op kj 20,-. 

9.5.3 Hulpstoffen 

De hulpstoffen van di t proces bestaan ui t elektrici tei t/brand
stof, aardgas en koelwater. 
Dit proces is in hoge mate zelfvoorzienend. Een rwzi is altijd op 
een plaats gevestigd waar voldoende oppervlaktewater aanwezig is, 
dat kan dienen als koelwater voor de koeling van de recyclestroom 
naar de condensor (warmtewisselaar H14). 
De hoeveelheid benodigde elektriciteit wordt geschat op 100 kW of 
3 ,2-109 kj/jaar. Omgerekend komt dit neer op ca. 106 kWh/j, à 
0,10 J/j, dus kj 100,-. 

9.5.4 Onderhoud 

De onderhoudskosten beslaan zowel de mankracht als de materialen. 
Ze worden geschat op 5 procent van de totale investering, ofwel 
0,05-4054 = kj 203,-. 

9.5.5 Loon 
, 
I 

Voor de schattingen van het aantal benodigde manuren kan gebruik 
worden gemaakt van de Wessel relatie voor een continu proces: 

manuren 
ton produkt 

= 1,3 aan tal stappen 
(kapaci tei t) 0,76 

waarbij de capaciteit is uitgedrukt in tonnen per dag. 
Als er wordt uitgegaan van twee processtappen, te weten de 
pyrolyse en de oliescheiding, bij een verwerkingscapaciteit van 1 
ton per da~, volgt voor het aantal manuren per ton verwerkt slib 
1,3-2/1°,76 = 2,6 = aantal manuren per dag! 
Aangezien di t nogal laag ui tval t kan er beter worden ui tgegaan 



van 1 functieplaats voor de gehele installatie. 
kosten van één functieplaats ki 3.50 ,- nemen 24 , 

l oonko st en van dit pro ces een bedrag van kj 350,-. 

9.5 . 6 Kapitaalkosten 

Al s we 
volgt 

voor 
voor 
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de 
de 

Onder de kapitaalkosten vallen zaken als afschrijving 
De kos t e n kunnen worden ges cha t a I s 15 procen t van 
kapitaal Ir' Deze bedragen derhalve kj 530,-. 

en ren te. 
het vaste 

9 . 5.7 Heffingen, verzekering, royal ties en licenties 

Als schatting voor deze kostenposten is uitgegaan van 4 procent 
van het vas te kapitaal I r' De kosten bedragen dan kj 141,-. 

De totale direkte fabricageko sten bed ragen nu kj 1344,-. 

9.6 Indirecte fabricagekosten Ko 

Dez e kostengroep, ook wel plant overheads genoemd, wordt geschat 
op 50 procent van de loonkosten uit de groep directe fabricage
kosten. De indirecte fabri cagekost e n bedragen dus kj 175,-. 

9.7 Algemene kosten KA 

Deze gro ep kosten, ook welomschr eve n als Sales, Administration 
and Research, kan worden gescha t a I s 20 procen t van de di rec te 
fabricagekosten KD. De algemene kosten zijn dan kj 270,-. 

9.8 Totale kosten 
, 
I 

De som van KA' KD en KO bedraagt kj 1790,-. Dit zijn de kosten 
voor het pyrolyseren van 8.000 ton droog slib. De kosten per ton 
d.s. bedragen derhalve sle c hts J 224,-. 

9.9 Economische beschouwingen 

De opbreng~ten van het proces worden in theorie geleverd door een 
vermindering van de verwerkingskosten voor het produkt, daar het 
volume afval is afgenomen. Tevens kan het door de betere eigen-
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schappen ook naar goedkopere verwerkingssoorten. 
Als we er van uitgaan dat de stortkosten tegenwoordig f 300,- per 
ton droge stof bedragen kunnen we een 'virtuele' opbrengst 
berekenen. 
De reductie in afvalmassa bedraagt c irca 55%: de 43% anorganische 
stoffen blijft qua massa en volume ongewijzigd, van de 51% 
organische stoffen blijft 25 massa% (wordt 13%) over. Het roet e n 
cokes zal een hog ere dichtheid hebben dan de oorspronkelijke 
biomassa, zodat vermoedelijk circa 50 volume% van de oorspronke
lijk te storten massa overblijft . Het verschil in stortkosten 
tussen 1 ton onverwerkt gedroogd sli b en 1 ton gedroogd slib na 
pyrolyse bedraagt dus 0,5-300 = f 150,-. De kosten voor de 
pyrolyse van 1 ton droog slib bedragen f 224,-, zoals hierboven 
ber~kend. De virtuele opbrengst bedraagt dus 150 - 224 = -f 74,
per aangevoerde ton droog slib. 
Het komt er dus op neer dat dit proces rendabel wordt om uit te 
voeren na d e drogingsstap zodra de stortkosten hoger dan f 414,
per ton d.s. worden. 

Een andere man i er om naar 
kosten inclusief storten te 
sen, zoals het VerTech en 
hoofdstuk 2). 
Het VerTech proces gaa t ui t 
verwerking inclusief storten 
per ton droge stof. 

dit proces te kijken is de totale 
vergelijken met alternatieve proces

het Carver-Greenfield proces (zie 

van 
van 

sI i b met 5% vaste stof 
het restant kost circa f 

en de 
925,-

Het Carver-Greenfield proces gaat uit van slib met 20% vaste stof 
en de verwerking inclusief storten kost circa f 685,- per ton 
droge stof. De processen zijn steeds ontworpen voor een capacj
teit gebaseerd op 500.000 i.e., net als deze pyrolyse-installa
tie. 
De pyrolyse-installatie zoals in dit verslag beschreven gaat uit 
van slib met 94% vaste stof en de verwerking inclusief storten 
wordt geschat op circa f 375,-, 
In dit scenario zou het pyrolyseproces interessant zijn als voor 
minder dan f 300,- per ton d.s. het vaste stofgehalte van 20% 
naar 94% kan worden gebracht. 

Aangezien dit niet een commercieel aantrekkelijk proces is, en de 
ui tvoering van het proces slechts kosten met zich meebrengt, is 
het niet mogelijk verdere economische beschouwingen aan de hand 
van de Pay Out Time of de Internal Rate of Return uit te voeren. 
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11 Symbolenlijst 

g 

warmtewisselend oppervlak 
bodemoppervlak fluïde bed 
oppervlak van de buitenwand ; Refactory 
totale oppervlak 
oppervlak binnenwand 
Arhenius getal 

geometrie parameter cycloon 
warmtecapaciteit bij konstante druk 
warmtecapaciteit bij konstant volume 
Cp van component i 

diameter cycloon 
binnendiameter fornuis 
buitendiameter fornuis 
gemiddelde deeltjes diamter 
buitendiameter van de buizen 
binnendiameter van de buizen 

gravitatie constante 

F geometriefaktor stralingsoverdracht fornuis 
F correctiefaktor voor aantal plaaten en stromingspatroon 
Frw fractie straling van buiten- naar binnenwand 

Hb 
Haan 
Hr. 
Rf 298 
Rvap 298 
Hllelt 
ÛH

COI 

ÛH 
hi 
ho 

had 
h id 
h bw 
hpc 

h~c 

hoogte fluïde bed 
opvoerhoogte 
enthalpie bij temperatuur T 
vormingsenthalpie bij 1 atm. en, 298 K 
verdampingsenthalpie bij 298 K 
smeltenthalpie 
verbrandingswarmte, Lower Heatin8 Value; gasvormig water 
geometrie bepaalde drukfaktor bij cyclonen 
warmteoverdrachtscoëfficiënt binnenkant buizen 
warmteoverdrachtscoëfficiënt buitenkant buizen 
warmteweerstand door vuil aan buitenkant buizen 
warmteweerstand door vuil aan binnenkant buizen 
war.mteweerstand tussen fluïde bed en de wand 
overdrachtscoëf. warmteoverdracht deeltjes convectie 
overdrachtscoëf. warmteoverdracht gas convectie 

J/mol K 
J/mol K 
J/mol K 

m 

m 

m 
m 

m 
m 

m 
m vIst. 
J/mol 
J/mol 
J/mol 
J/mol 
J/mol 

W/m2K 
W/m 2K 
W/m2K 
W/m2K 
W/m2K 
W/m2K 
W/m2K 
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L 
L 

M 
1"1: 

[ 

N 

N· o 

P 

Pc 
PC· 

I 
p. 

I 

Po 
Px 
()P 

()Pb 

Qex 
Qrad 

QC02/H20 
Qz 

overdrachtsco~f. warm teoverdracht straling 

warmtegeleidingsc o~ ffi ciënt van het buismateriaal 
warmtegeleidingscoëff i c i ën t f luïdum (gas) 

hoogte bed 
gemiddelde stral i ngsafstand in fornuis 

molmassa 
molmassa component i 

toerental 
specifieke hoeksnelheid 
specifiek toerental 
vortex co~fici ent cyc loon 

druk 
kritische druk 
kritische druk van component i 
ingangsdruk 
uitgangsdruk 
partiaaldruk component x 
drukval 
drukval over fluïde bed 

warmtewisselend vermogen 
warmtestroom door straling 
stralingsenergie component CO2/H20 
stralingsenergie van zwarte straler 

R gaskonstante 
Rep Reynoldsgetal m.b.t. deeltjes 

T 

Tc 
Tr 
TCi 
Tbi 
Tl 
T2 
tI 
t 2 
ATln 
Tb 
Tw 
Tg 

u 

temperatuur 
kritische temperatuur 
gereduceerde temperatuur 
kritische temperatuur van component i 
normale kooktemperatuur van i 
instroomtemperatuur buitenkant buizen 
uitstroomtemperatuur buitenkant buizen 
instroomtemperatuur binnenkant buizen 
uitstroomtemperatuur buitenkant buizen 
logaritmisch gemiddeld temperatuursverschil 
temperatuur bed 
temperatuur wand 
temperatuur gas/af gas 

warmteoverdrachtscoëfficient 

wjmK 

\~/mK 

!TI 

m 

g/mol 
g/mol 

omw/min 

Pa 
Pa 
Pa 
Pa 
Pa 
Pa 
Pa 
Pa 

w 
w 
w 
w 

K 
K 
K 
K 

K 

K 

K 
K 
K 
K 

K 

K 
K 
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. " 

v 

W; 5êntroop 
W " r' 1 ··t rOOf, ~J 11. : 
W t 
Wtheoreli sch 

volumetrische warmteoverdrachtscoëfficiënt 
totale warmteoverdrachtscoëfficiënt 
gassnelheid in fluïde bed 
gassnelheid bij minimale fluïdisatie 

specifiek volume 
gassnelheid bij intreden cycloon 
volume fluïde bed 
volume deel tjes in fluïde bed 
volume tussen de deeltj es i n he t bed 

arbeid bij isentrope compressie 
arbeid bij polytrope compressi e 
technisch vermogen 
theoretisch vermogen 

Xi mol fractie van componen t i 

Z compressibiliteit van het gasmengsel 

tm emissiefaktor voor stralingsoverdracht in fluïde bed 
tw emissiefaktor voor de warme wand 
eg emissiefaktor van he t stralende gas 
ez emissiefaktor zwarte straler (=1) 

E porositeit van het fluïde bed 
porositeit van het fluïde bed bij minimale fluïdisatie 
verblijf tijd gas in fluïde bed 
volumedebiet 
massadebiet 
dimensieloze groep voor inertie deeltjes in cycloon 
compresibiliteit Cp/Cv 
warmtegeleidingscoëfficiënt 
gasdebiet per oppervlak 
vloeistofdebiet per oppervlak 

1"1 tot totaal rendement 
mechanisch rendement 
isentropisch rendement 
viscositeit 
viscositeit fluïdisatie gas 
viscositeit 
Boltzman konstante 
dichtheid 
dichtheid fluïdisatie gas 
dichtheid deeltjes 
sferici tei t 
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Bru I ( ft, h , OF) 

W/m2K 
mis 
mis 

dm3/mol 
mis 
m3 

m3 
m3 

Nm 
Nm 
W 
W 

call (cm -s -K) 

1 bi (hr, ft2) 
lb/(hr,ft2) 

j...l.p 

j...l.p 

j...l.P 

J/K 
kg/m3 

kg/m3 

kg/m3 



..... 

*********************************************************** 

ECONOMISCHE BEREKENINGEN 

- PCE 
- Ir 
- If 
- Ij 

- Kr 
- KA 
- KF 
- Ka 
- KD 

PUrchase Cast Equipment, aanschaf kosten apparaten 
totale investering 
vast kapitaal 
werkkapitaal 
totale kosten 
algemene kosten 
fabricagekosten 
indirecte fabricagekosten (plant overheads) 
directe fabricagekosten 

f 

f 
f 
f 
f 
f 
f 

f 
f 
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12 Bijlagen 

...... 



RY 
· 1lU 10 BEO REACTOR Toestandsvariabelen . 
~------------------------------------------------

Gasdebiet 1.0000 m3/s 
· 4 0.8842 mis 

voids: 1.9854 m3 
I verbl.: 1.9854 s 
· ~orr : 0.6386 -

(A,E,Vp) 2.7490 111 

-dP bed: 58.9732 kPa 
OP dis : 0.1 kPa <= 
P tot: 59.07317 kPa 

Q(4.21): 0.006746 
· ~o/A : 0.081862 

holes = 2 film 

MassaPrt: 3000 kg 
V prt : 1. 12359550 1113 
A prt : 18319.4919 m2 
(betr. op oorspr . deeltjes) 

P, ah 
T bed, K 

T wand,K 
T gas ,K 

2.00(+00 
1.02E+03 
1.08[+03 
9.46[+02 

~ holes =29470.33 holes = 2.6058267 holes/cm2 

· leador diWlensies 
-.I ftlax : 3.0000 Rl A : 1.1309 812 
o 1.2000 111 V: 3.3928 m3 IN 

Deeltjes eigenschappen (verondersteld) 

0.00046 m diameter 
2670 kg/m3 dichtheid 
0.8 - sphericiteit ~ 

800 J/kg,K warmtecapaciteit 
W/m,K warmtegeleidingscoefficient 

0.000353 0.0006 111 Diameter range 

Warmte overdracht 

Re : 
Nu (3.4) 
h--9p : 
hyc(max) 
h!'pc (70%) 
h~rad 

hJs : 

7.467051905 -
0.409463482 -

90.3 W/Rl2,K 
699.0 W/m2,K 
489.3 W/m2,K 
158 .0 W/m2,K 
647 .3 W/m2,K 

Warmte 'Balans Reactor UIT 
Aw: 11 .3094 m 2 ---------------------------------------------------------

--' 

Slib (bij T = 750 C) 

lebiet 1000.00 kg/h = 
i n Anorg' 0.429 kg/kg 

ias Prd 0.22469 kg/kg 
_J1ie Prd 0.11594 kg/kg 

Water Prd 0.10212 kg/kg 
· \sTot Prd 0.55725 kg/kg 

\s Anorg 0.42900 kg/kg 
As Coke 0. 12825 kg/kg 
· . + roet 

0.27778 kg/s 
O.11917kg/s 

0.06242 kg/s 
0.03221 kg/s 
0.02837 kg/s 
0.15479 kg/s 
0.11917 kg/s 
0.03563 kg/s 

Tot Prd Gasfase 0.12298611 kg/s 
~ Hf_slib = -2 .27 MJ jkg 

MiniRlulll flui dizatie 

E fIIf (bij T) 0.463585 
Arhenius : 1276 .7 47 
l/phi e3: 12.54643 
(l-e)/~hi2 e 3 8.412607 
Re fIIf 0.994562 
U mf 0.117772 
Poros iteits Corr factor :O .026891 

Maximum snel heid 
------------ ------------

Ut (Re p < 0 .4) 8.859814 
Re p 78.92126 

Ut (Re p > 0.4) 3.702548 
---" Re p 32.98148 

(correctie n .v.L) 

Gas ~2561111 .J/s gas : -2686525 J/s 
dHreac exotherm J/s water: -338433 J/s 

J/s olie: 77010 J/s 
51 ib (OJ : -630556 as [0): 38821 J/s 
Sl ib [A]: o J/s as [A]: 90431 J/s 

+ + J/s 
tot : -3191666 J/s -2818696 J/s 

dus Q : 372.971 kW toevoeren 
Ontwerpma o % =) 372. 97 kW 



- -' 

Cilinder mantel: 
:::============================================================= === 
Benodigd vermogen: 372971 W : 1272632. BTU/hr 
A wand : 10 .3 6 m2 
Q wand bed / Aw : 35988.84 W/m2 
Twand : 1078 .60 K 
h_bed to wand: 647.29 W/m2 K 
Qbw/Aw(Tw)-Qbw/Aw:-0.274439 W 

o bed : 1.2 m H bed: 2.749005 m P brander = 2 atm 
o ma nt = 2.8 m Exes lucht= 10 % 

Aw 10.36 m2 P C02 : Pc =0 .3440 565 Pc L : 1.580312 atm ft 
Ar = 24.18m2 P H20= Pw =0.2355702 Pw l = 1.082015 atm ft 
Aw + Ar= 34.55 m2 PwltPcL= 2.662327 atm ft 
Ar/AH = 2.333333 Ratio = 0.5935828 =) % Cor= 7.7 
lrad: 1.4m= 4.593175 ft 

Tbrander= 298 .00 K (verwarloos de voor opwarmOrad = 372970 W 
Twand = 1078 .60 K = 1481 .79 F Oneed = 372971 W 

Tgas = 1228.69 K = 1751.96 F Qrad - Qneed = -1 W 
T9a5 Twand 

Qfuel = 
Qgas uit= 

-17152 J/ 9 pyrolyse gas Ht gas = -136882 J/m ol 
7501 J/ g pyrolyse gas Htafgfas= -409059 J/mol pgas 

bij Tgas uit = 1228 .694 K 

Q black =41390.09 24578 .61 BTU/hr/ft2 
Q C02 = 7715.90 4561.17 BTU/hr/ft2 
o H20 =10139 .44 6935.05 BTU/hr/ft2 
vlam emissie: Eg = 0.3491 (bereke nd) 
Wand emissie: Es = 0.9000 (aanname) 
Eff emissie: Ef = 0.7421 

Qlos(2%) = 0 J/ 9 pyrolyse gas 0 J/mol pgas 
Q rad beschikbaar= 9652 J/ g pyrolyse gas -9652 J/g 
=) rendement: 56.27042 % 

Refrac frct : Frc= 0.5000 -) gasdebiet = 
Ruimte fact : Fe = 0.6856 -) luchtdebiet = 

-) verbrd prod = 

0.039 kg/s = 
0.223 kg/s = 
0.262 kg/s = 

1.370 0I01/s 
7.824 mol/s 
8.842 1101/5 

HassaBal= 0.000 

Newton Interploatie q C02 voor Pc l 1.580312 Bij T 
T (F) Q(invul) Ot y Ot2 y OU Y 

BTU/hr/ft2 
1200 2683.207 803 .79239 1801.733 -2279.81 4297 .75179 
1400 3486.999 2605.5257 -478 .082 2017 .935 
1600 6092.525 2127 .4429 1539 .852 
1800 8219.968 3667.2958 
2000 11887.26 

Tint- Tx 281.78714 81.78714 -118 .212 -318.21285 
H = Tw (int):1481.7871 f 

200 Ow (int)=4561.1733 BTU/hr ft2 
Tint- Tx 551.96048 351.9604 151.9604 -48.039517 
Tg (int)=1751 .9604 F 
Qg (int)=7715.8983 BTU/hr ft2 

Newton Interploatie q H20 voor Pw L 1.082015 
T (F) Q(invul) Ot y Ot2 y Ot3 Y 

BTU/hr /ft2 
1200 4261.841 1940.4655 262.5628 769 .3190 -851.27601 
1400 6202 .3 07 2203 .0283 1031 .881 -81.9569 
1600 8405 .335 3234.9102 949.9249 
1800 11640 . 24 4184.8352 
2000 15825.08 

Tint- Tx 281.78714 81.78714 -118 .212 -318.21285 
H = Tw (int):1481.7871 f 

200 Ow (int)=6935.0499 BTU/hr ft2 
Tint- Tx 551.96048 351.9604 151.9604 -48 .039517 
Tg (int)=1751.9604 f 
Og (int)=10139 .442 BTU/hr ft2 

C02 0 (T=1200F) voor Pel: 1.580312 
PeL T = 1200f T = 1400f T = 1600F 
(ah ft) 0 A 0 A 0 A 

0.2 1200 1500 2000 2000 2900 
0.4 1500 -1875 2400 -1250 3600 
0.6 1650 2343.75 2700 520.8333 4000 4 

1950 -1376 .48 3100 -74.4047 4700 -
2 2400 3800 5700 

)Q(1200)=2683.207 )0(1200)=3486.999 )Q(1200)= 6 

H200 (T ) voor PwL = 1.082015 
PcL T = 1200f T = 1400f T = 1600F 
(atm ft) 0 A Q A Q A 

0.2 1400 4500 2000 6500 2700 
0.4 2300 -3750 3300 -3750 4500 
0.6 2900 4166.666 4300 2604 . 166 6000 -

1 4000 -2504.96 5900 -1264 .88 8100 9 
2 5400 8300 12000 

)Q(1200)=4261 .841 )Q(1200)=6202.307 >Q(1200)= 8 



T = 1800f T = 2000f 
o A 0 A 

4000 5JOO 5300 8000 
5000 -3750 6900 -10000 
5700 3125 7700 10937 .5 
6600 -1666 .50 9000 -6076.38 

~. JOOO 10500 J 
>Q(1200)=8219.968 >0(1200)=11887 .26 

T = 1800F T = 2000F 
o A 0 A 

3700 11500 4700 16500 
6000 -2500 8000 -7500 
8100 -2604.16 10700 -520.633 

112002356.150 1420051909.72 
16200 220000 

>Q(1200)=11640.24 >Q(1200)=15825 .08 

MassaBal= 0.000 

j . T C02 Q (T=1200F) voor Pel = 1.580312 
Pel T = mOF T = 1400f T = 1600f 
(atm ft) 0 A 0 A Q A 

'91· .75179 0.2 1200 1500 2000 2000 2900 3500 
0.4 1500 -1675 2400 -1250 3600 -3750 
0.6 I 1650 2343.75 2700 520.8333 4000 4166 .666 

1 1950 -1376.48 3100 -74.4047 4700 -2356.15 
2 2400 3800 5700 

11 _~21285 >0(1200)=2683.207 >0(1200)=3486.999 >Q(1200)= 6092.525 

H20 Q (T ) voor Pwl = 1.082015 
18 39517 Pel T = 1200F T = 1400f T = 1600f 

(atm ft) Q A Q A Q A 
0.2 1400 4500 2000 6500 2700 9000 
0.4 2300 -3750 3300 -3750 4500 -3750 
0.6 29004166.666 43002604.166 6000 -6.8H2 

1 4000 -2504.96 5900 -1264.88 8100 967.2619 
2 5400 8300 12000 

8 ~J 27601 >Q(1200)=4261.841 >Q(1200)=6202.307 >Q(1200)= 8405 .335 

48.039517 



berekening zandcycloon (hogedoorzet) Totaal gas debiet 
1.7053558 m3/s aantal cyclonen = 4 

gasdebiet 0: 0.4263 m3js : 1534.820 m3jh 
Stairmaid High throughput 
Geometrie verhoudingen 
aiO 0.75a 
bjO 0.375 b 
OejO 0.75 Oe 
SjO 0.875 S 
hjO 1.5h 
H/O 4 H 
B/O 0.375 B 
C 50.4 
OltJ 7.2 
0/02 16500 0 
v_i 12.37446 mjs 
n_283 = 0.578421 
n_T = 0.3 80123 
Z = 0.921491 m 
dc : 0.174314 m 

o = 
0.2625 

O. 13125 
0.2625 

0.30625 
0.525 

1.4 
O. 13125 

0.35 
Ro p zand: 2670 kgjm3 
Visco: 0.000036 Pas 
Ro pass 500 

Olt_P: 257.02475 Pa 
0.304990 m = 0.0025366 atm 

C : 

Phi : 
eta 

8.379246 d p = 
zand as 
0.320207 0.05996385 
0.942713 0.78957399 

40 um 

berekening ascycloon (hoge Eff.) M T Totaal gas debiet: 
1.7108432 m3/s aantal cyclonen: 1 

gasdebiet Q = 1.7108 m3/s = 6159.035 m3/h 
Swift HEff 
Geometrie verhoudingen 
aiO 0.5 a 
bjD 0.2 b 
De/O 0.5 Oe 
SlO 0.5 S 
h/O Uh 
H/D 4 H 
B/D 0.375 B 
C 55. 1 
OltJ 5.4 
0/02 5500 0 
vj 34 .91516 mis 
n)83 = 0.6 37365 
n_T = 0.991479 
Z = 1.734306 m 
dc = 0.441423 m 

o : 0.7 
0.35 
O. 14 
0.35 
0.35 
1.05 
2.8 

0.2625 

Ro p zand: 2670 
Visco: 0.000036 
Ro pass 500 

Olt_P = 1529.7359 Pa 
1.058217 m : 0.0150973 atm 

C : 55.12178 d p = 
zand as 

Phi: 1.018512 0.19073274 
eta : 0.995906 0.97296003 

50 um 



Gewenst 

Of WARMTEWISSELAAR I I I! tI~ (I) 
Q f i _m e 1 Cp (U - T _u ) 
6202 42 28.7759995447.898 1188 2 1023 573 warm 

-6 45463 23. 41743892 45.71083824 35 1. 1 954 . 1 ko ud 
U A dTln 

655767 30 167. 1 130.8 
655767 25. 1 200 .0 130 .8 
&55 767 25. 1 200.0 130.8 ( = gewenste dTln 

TEMA r (= TEMA S) 
Sne l1 ID (inch) 

35 

Square pitch 
Tub e Warm 
0. 0 

(i nch) 
1 li 4 

5he 11 Ko ud 
1, û. 

( inch) 
3S 

1/4 -in on 1 9/16-in square pit ch single pass 
nu mb er of tubes A bij 1 = 20 ft 

889 329 200.0481127 (--

hi dPi Uo 
W/m2 ,K (ah) W/m2,K 

35 .28 465256 0.001589055 25 .06339801 

ho dPo 
~/m2 ,K (a tm ) 

129.2698918 0.08626939 6 

do do 

max baffle space 
87.4810 inch 
7.2 9009 feet 
min 7" 
tube thickness 

0.1 09 inch 

do ln(do/di) 
Uo 

__ + __ t ___ + ___ + __ l __ + ___________ _ 

Uo ho di h i hod di h i cl 2kw 

25.06339801 0.039898819 0.007735753 0.031048349 0.0005 0.000547 0.00 006 

Stofgegevens 

koude stroom 
druk 2.0 45466310 atm 
temp 652 .6 K 
dichth 1.39 kg/m3 
warmtecap 1619.6 J/kg,K 
visc 0. 000026 Pas 
wgelcoeff 0. 062 W/m,K 
Fi_v 0.62 m3fs 

725.3127175 845.8928916 
• K • F 

warme stroom 
1.4 ah 

798 .0 K 
0.64 kg/m3 

1733.5 Jjkg ,K 
0.000030 Pas 

0.074 W/m,K 
1.35 m3 / s 

mCr ,8%Ni 
alloy 800 

12.5 21 .63375 Waarden voor 
11.1 19.21077 Kw 

8TU Wjm,K 
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, 1 

\ 
--,,- -

i i 
Tube 00 Tube 10 Str . opp Ut Rei Pri Nui hi dPi 
inch m inch m m2 mis berekend WjIl\2.K (atm) 

1.25 0.03175 1. 141 0.028981 0.217032 6.226292276 3835.41965 0.700869 13.75086 35.28465 0.001589 

Shell 10 Shel100 0 Us 
inch m inch m m2 mis Reo Pro Nuo hoc fn 

35 0.889 35.875 0.911 225 0.403684 13.69898439 23344.2091 0.670644 113.9736 223 .8812 1.015 

baH 1 e 
cut 

O. 2 

pitch Ob 
inch m m 

1.5625 0.039687 0.880580 

baffle spacing As Ab Ncy Hb Bb 
inch m m2 m2 m 

10 0.254 0.04516 120 .002138 i3.m86 0. 173590 0.197131 

f w fb t 
1.08 0.938076 0.56 

R'a 

O. 136 

thetb 
rad 

1.85 

R 

beta '1 Nb Jf dPoi F 'b F '1 dPc Uw Uz dPw dPe dPs 
fig 12.38 lil fig 12.36 (atm) (atm) mis mjs (atm) (atm) (ah) 

0.515 6096 23 0.056964 0.007737 0.827451965 0.25958626 0.001661 12.62775 13.15246 0.001420 0.00851941 0.086269 4.3; 

ho 
Wjm2,K 
129.2698918 

Atb Nt Asb Al AL/As betaL 
m2 m2 1112 m2 

0.011252706 329 0.008759 0.020011 0.4431194 0.305 

Hw Ra Aw 

44 .744 0.136 0.048992 

. 
; 



Condensordimensionering 
Qt : Ua 

383177.4 638 .0367 

Ua 
34.26220 

: C 
0.02 

T10 
t vt 

i 

8.845427 

PHI"g ' 0.7 
62.64190 

dTln 
67.89462 [J/s) 

PHITO.4 
27.34766 [BTU/ft3,h,f] 

Koloffigeometrie 
Hoogte 6.234577 m 
Diameter 1.344036 m 

Baffle spacing 1.5 ft = 0.4572 m 
PHlm ,g 0.764838 kg/s = 563.4194 lb/hr,sqft 

Volume 8.845427 m3 PHlrn ,l 8.108121 kg/s = 5972.8631b/hr,sqft 

ACfS/Ao =16.75021 =) Ao = 1.527150 ftl = 
(rhog,av) Ot = 4.409567 ft = 

0.141872 m2 (Scheimann, Eq . 1) 
1.34 4036 m (Scheimann, Eq. 2) 

rhog,av 0.073828 lb/ft3 ACFS 25.58010 ft 3/s (gem debiet ) 
rhol 62.5 lb/ft3 % open 10 

Liquid Surge Height, Hs: 0.342893 m, verblijf tijd (min) van 1 min 

Drukval berekening 
PHI : 0.647475 m3/s 
Us = 1.053673 mis 
Uw : 4.563639 mis 
Uz : 2.192848 mis 
dP window: 5.680200 Pa 
Hcol/Hbaf = 13.63643 =) dP = 577.4576 Pa 
Marge = 500 Pa 



.--
SCHOTTEN POMP [VERDRINGER) C 1\ 
====================================================================== 
T in = 309.2819 K 
P in = 1.379274 ah 
Debiet = 0.672137 kg/s 
Debiet = 0.437127 m3/s = 
Debiet = 23.8 1515 mol/s 

Tuit = 351.128782 K 
Puit = 2.09506864 atm 
<= gew~nst bij Reactor In 
1573.66062 m3/h 

Cp = 
Cv = 
K = 
K /K -1 = 
K-l/K = 
M : 

34.90910603 J/mol K 
26.59469603 J/mol K 
1.312634142 
4.198626966 
0.238173099 

debiet regeling via toerental 
drukregeling door smoring 

Oimensineering : 
Pin = 1.35atm= 
Puit = 2.30 atm = 
Tin 309.2819 K 

Pu/Pi = 1.703703 

lsentropisch 
Tuit = 351.1287 K 

[OIH] 
136788.75 Pa <= 
233047.5 Pa <= 

Wis = 1460.763 J/mol = 34788.3014 W 
Pu/Pi => Eta tot = 0.73 AP! B21 

Eta mech= 0.85 
Eta is = 0.86 

Polytropisch 
Wpt = 1701 Jimol = 40506.9263 W 
Wtech = 2001 Jjmol = 47655.2074 1~ 

28.2231 g/mol 

Berekening : 
Pin = 1.379274636 ah 
Tin = 309.2819594 K 

Puit = 2.3 49875306 Pa 
Pu/Pi = 1.7037 03703 

isentropisch 
Tuit = 351 . 1287824 K 
Wis = 
Wpt : 
Wtech= 

1461 J j mo 1 
1701 Jjmol = 
2001 Jjmol = 

34788.30141 W 

40506.92630 W 
47655.20742 W 
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DECANTER (verti cale cilinder ) V I ~ 
============================================= 
Debiet Di chtheid 
Totaal = 8.149337 kg/s Dispers =999.7151 kg / m3 
Water = 8. 136487 kg/s Water = 1000 kg/m3 
Olie = 0.012849 kg/s Olie = 846.9474 kg/m3 
Water is continue fase (e), olie de disperse fase (dj 
Le = 0.008165 m3/s r = 1.6 m t 
Ld = 0.000015 rn3js 1 = 3.2 m 

Ai : 8.042477 m2 vise_w: 0.0008 Pa s 
Uc = 0.001015 mis Dd = 150 um * 
Eis: Uc = Lc/Ai ( OK Ud = -0 .00208 mis 
interband 0.32 m tba nd = 153 s 
U'd = 0.000001 mjs tband : 2.6 min (-- 2 ( tband ( 5 
Owd = 8 urn (-- Owd ( 150 urn 
lItot = 0.008151 m3js Ap = 0.003151 rn2 
Opipe : O.101877m Opipe = 101 . S 77 4 mm 
Zd :: 2.88 m Z i : 1.6 m 
Ze : 2.68 m 

P = 141205 Pa Patm = 101325 Pa 
P surge end = (Ro I g I Hsurge) 
P hydrost disp fase = (RoJ * 9 * (Zd-Zi)= 
Peond uit = Psysteem + Psurge : 
Pdee in : Patm t P hydrost disp fase = 
Regel Marge : 
Drukval leiding = Peon - Pdec in - Marge: 
Drukval stroming 
Druk va 1 hoog te (Ro*g* [Hdee _i n-Hend_u it)) = 

Hdeejn - Hcnd_uit = 
H bot dec - Hcnd uit 

Hdee water uit - Hend uit 
stel Hcnd uit = 0.75 m 

Hdec water uit 

3363 Pa 
10635 Pa 

144568 .2 Pa 
111959 .9 Pa 

1000 Pa 
31608 .29 Pa 
1006 . 248 Pa 
30602.04 Pa 
3.120363 m 
1.520363 m 

4.204456 m 

4.954456 m 



COMPRESSOR PYROLYSEGAS VOOR OPSLAG CI~ 
=============:==============================:= 
Pin = 1.379274 ah = 139755 Pa 
P uit = 4.938125 ah = 500357 Pa 
Hman = 36.75858 m 
Debiet = 0.062415 kg/s = 

0.040404 m3/s = 
85.61399 (US) gal/min 

N = 3000 omwent/min 
-- . n trap 1 

Pi 139 755 .4 Pa 
Pu 500357.2 Pa 
Ro = 1.544769 kg /m3 
Hman 36.75858 m 
Debiet = 0.062 415 kg/s 

0.040404 m3/s 
Nq = 0.121454 S.I. 
Nq = 350.2733 bnn'sh U"i~ 
TotRend : o . 87 
Cp : 34.90910 J/mol K 
kappa: 1.312613 
R : 294.5813 J/kg K 
Ti : 309.2819 K : 36.28195 C 
Wtheor : 8474.875 W 
Wtech = 9741.236 W 
Tu: 419.0587 K : 146.0587 C 



PLAAT KOELER H 1'-1 
:==========:=:==========:=:==================:::======:::===== 
Binnen: 

N = 

Debiet = 8.108121 kgJs = 
T in = 40 .89175 e 
Tuit 30e 
P in = 2.586060 atm 
Puit = 2.376433 atm 
Ro = 995 kgJm3 
visc = 0.0008 Pa s 
Cp = 4188.853 J/kg K 
Labdè = 0.63225 Wim K 
Pr : 5.300248 
Serie Paralel 

1 11 5 
1.6386060.066 422 mis 
114006 .2 991.3583 -

Nu = 981 .0 595 44 .899 52 -
h_h: 51689.57 2365.643 Wjrn2 K 
Lf = 0.038004 0.157775 -
OP = 588371.4 21240.41 Pa 
OP = 5.8 06774 0.209626 atm 

0.0081488657 m3/s 
Q exc = 375019.27 
d...a: 0.006 
Lengte: 0.8 

Breedte = 
d_e = 
A...a : 
A_s : 
OJ'laat = 
h...a = 

0.1778 
0.012 

0.14224 
0.0010668 
0.001016 

16 

0.1421416 

497 .3 7730072 mol/s 
Buiten Debiet: 8.952791 kg/s: 0.0089977803 m3/s 

Tin = 20 C= > Hin : -142334 KJ/s 
Tuit: 30 C:> Huit= -141959 KJ /s 
Qexc: 375019.2 37 5.01927232 

N : 1 116 
u_s : 8.434364 0.072710 mis 
Re = 125882.8 1085.197 -
Nu = 1046.333 47.61815 -
h_c: 55128.70 2508 .881 W/m2 K 

jJ = 0.036890 0. 153552 -
OP = 696332 .3 24985.95 Pa 
OP = 6.872265 0.246592 atm 

u = 9902 .398 1130.196 
OT In = 10.43953 
Serial 
f= 1 (fig8) 
A = Q/(U F DTln) = 3. 627706 m2 
N = A/Ap = 25.50412 platen 

f = 1, voor N =1 (serieel model) 

looped I 
f = ().44.2 0 .~~ 1 f = 0.967 N:even 
A = Q/(U f OTln) : 33.74175 ro2 f : 0.942 N : oneven 
N : A/Ap : 2~O platen 

1.~\t'& OP hot = 0.2096266457 atm 
n hot strm: 115 Op cold : 0.2465922155 atm 
n cId strro: 116 
n s trm = 231 : ) N plates: 232 



--J 

(H ,lP b"S is van allen i1I Cp T) 
========~============================================= ====================== 

IN 

Gebiet = 8. 135dRI ~g!. (e/ r Iper) = 0.008135 11\3 /5 
41 C 

Ift = 8.~0 48 

1 BTU /h = O.?Q3071 Ht in = I~O :88 i Jj s Tin = 

UiT: 
Oebiet = 6.108121 kg/s 
Ht (Tt) = 1}84096 Jjs 

D tank = 5 m 

H tank = Î (I) L 

V tank = 3926990 
, 

ilIJ = 
Vol in 16.02309 dag 
H vul = I lil 

Cp lol = 416U53 J/ kg 

Tin = 41 .781Q~ C 
T dtnO ZO C 
r grnd = lor u \, 

T tank = 40 .75225 C 

K 

h_to 
h_tig = 
h ti I 
k_9 

Us = 

Ut = 
19,67934 W/mZ C 

.96423ó W/mZ C 

Q los = 
Kin 
Huit = 

17575 Jjs 
1401882 Jjs 
1384098 Jjs 

0.008108 mjs 
T tank = 41 C 

W; mi C 
BTUjh. iU r= 

5.67826 
A WilPC = 31 .41592 mZ 

A oot = 19.63495 ml 
A top = 23.5ó194 mL ( ronde top ) 
As = 31 .41592 m2 
At = 23.56194 m2 

5.9 BTUjhr ft33.50173 WjmZ ( 
1.84 BJU/hr ft10.44799 W/m Z C 
8.4 BIU/hr ft47.69738 Wjm2 C 
0.8 BTU/hr ftl .384584 Wjm C 

Us*As +Ut*At : 
4*Olk_9 = 

305.897ó Wje 
27.69168 wie 

stel dH = Huit - Hin + Q = 0 
dH = -208 

(s êha tt i n9 ) 



• 1 

• 1 

~~:~=:~:~::~~~:=:~~~:~~~:====!:=~~=========== 
P uit 
P kolom =1.37927~ ~h 

Ingangs overdruk = Q,S atm 
Puit = PkoltPover =1 .879214 at. 
Pin leid WW-end =2.3764 33 atm 
Drukval WW =0.209626 atm 
Pin WW =2.586060 atm 
Pin leid Pomp-WW =2.59392 2 atm 

Pin 0.946011 ah = 95855 Pa 
P uit 2.593922 ah = 262830 Pa 
Hman 17.02091m 
Debiet = 8.108121 kg/s = 

0.008108 m3/s = 
128.5163 (US) gal /min 

N 1500 omwentjmin 
Ns 0.304502 
Nq 16 .1 3864 (m3/5)"0.5 m"-0.75 /mi n 
Nq = 878. 1856 r pro (g p m r 0 . 5 ft" -0 . 7 5 
Type Centrfug/radWaier TotRend = 
Wtheor = 1353.854 W ( " fig 6.2) 
Wtech = 2461 .554 W 

Oelt H = 0.303591 KJ/kg 
Beta 0.000425 /K uitzetting 
Cp 4.188853 KJ/kg K 
Oe lt P = 166.9751 kPa 
T in 40.75225 K 
Oe lt T = 0.139507 K =>Tuit=40.89175 K 

(S&vN 7.37) 

G.55 
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AARDGAS 

t.4 
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R 

F 

LUCHT 

1 VOORAAD SILO 

2 BUFFER BUNKER 

3 TRANSPORTSCHROEF 

4 FLUIDE BED REACTOR 

5 FORNUIS 

AFGAS 

. t.4 6 

M 7 

H 8 

H 9 

T 10 

KOELWATER 

AS 

I 

Y 
T10 

-.., I 

~C'~LCI 
PYROLYSE OLIE I 

Y 
I 

PYROLYSE WATER 

PYROLYSE GAS 
I 

Ir. 
I _____________________ ~----------------------J 

PYROLYSE GAS 

C13 V16 

ZAND CYCLONEN C 11 COMPRESSOR V 16 OPSLAG PYROLYSE GAS PYROL YSE INSTALLATIE VOOR ZUIVERINGSSLIB 
AS CYCLOON C 12 DECANTER P 17 KOELWA TER POMP FABRIEKS VOORONTWERP Nr 2848 
WARM TEW! SSELAAR C 13 COMPRESSOR 

F.F.Korbijn A.C.Keijzer 
OPSTART KOELER H 14 KOELWATER KOELER 

CONTACT KOELER V 15 OPSLAG PYROLYSE WA TER o Stroomnummer [IJ Temperatuur K o Druk atm. 


