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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 1is gebaseerd op pyrolyse van gedroogd slib met een
vaste stofgehalte van 94% in een wervelbed reactor. De reactor
wordt gestookt met het geproduceerde pyrolysegas.

Het voorontwerp is gemaakt als eindopdracht voor het vak ST44 '"De
chemische fabriek", onderdeel van de studie Scheikundige Techno-
logie aan de Technische Universiteit Delft.

De installatie is ontworpen voor 8.000 h/j, draaiend met 1
operator. De totale kapitaalinvestering bedraagt f 4.054.000,-,
de verwerkingskosten zonder de stortkosten van het residu worden
geschat op f 224,- per ton droge stof.
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2 Inleiding

2.1 Zuiveringsslib

Afvalwater wordt gezuiverd teneinde een zo schoon mogelijk
effluent 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 afvalwater op een rioolwater-
zuiveringsinstallatie (rwzi) ontstaat dan het secundaire slib als
spuislib bij de biologische zuivering. Afhankelijk van de aard en
de intensivering van de biologische zuivering zal meer 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
bacterién en een grote hoeveelheid wormeieren van velerlei soort)
en de onaangename geur van het slib, dat bij opslag tevens
aanleiding kan geven tot vliegenplagen.

Om te komen tot een produkt dat deze negatieve eigenschappen mist
wordt het slib gestabiliseerd. Dit kan gebeuren door middel van
anaérobe vergisting, aérobe stabi}isatie of thermische stabilisa-
tie.

Na de stabilisatie wordt het slib in het algemeen gedroogd
voordat het wordt afgevoerd, voornamelijk uit het oogpunt van
kosten voor vervoer en/of storten.

2.3 Slibproduktie

Duvoort - Van Engers in Kursus Slibverwerking 1989! vermeldt
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:

491
22,9-10% i.e.

2,4-10% kg droog slib (d.s.)
1,8-10% kg d.s.
4,2-10% kg d.s.

2.4 Bestemming

Het aldus behandelde slib kent in Nederland vier soorten bestem-
mingen. Het wordt in de landbouw gebruikt, er wordt compost of
zwarte grond van gemaakt, het wordt gestort (ook in zee) of het
wordt verbrand, zij het in geringe mate. Hieronder staan de
cijfers vermeld voor 1986.

landbouw 2,2-106 m3 8,3—107 kg d.s

compost 0,5-10% n’ 5,2-107 kg d.s

storten 2,1-10% 9,2-10" kg d.s

verbranden 0,1-106 m3 1,0-107 kg d.s

totale afzet 4,9-106 m3 23,7-107 kg d.s.
2.5 Kosten

Zeer weinig gegevens over de kosten van de verwerking zijn
beschikbaar. Enige gedateerde cijfers die gevonden zijn voor
Nederland komen uit 1983 worden vermeld door Newman e.a’.

verwerking op bouwland: f 152,- per ton d.s.
verwerking op weiland: ) f 138,- per ton d.s.
verwerking op parkland: } f 213,- per ton d.s.

2.6 Vooruitzichten

In de (nabije) toekomst zullen vanwege aanscherping van normen
voor zware metalen bij landbouwkundig gebruik en gebruik in
compost en zwarte grond deze verwerkingsmethoden sterk afnemen.
Een afname, van de hoeveelheid zuiveringsslib ligt echter niet in
de 1lijn 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 1is 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 1ijn der verwachting.
Ook hierdoor wordt onderzoek naar nieuwe verwerkingsmethoden
gestimuleerd.

2.7 Doelstelling

Het doel van dit fabrieksvoorontwerp is om aan de hand van de
resultaten van een uitgebreid onderzoek aan een gefluidiseerde
pyrolysereactor (KaminskthJ) 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
Carver—-Greenfield droogproces en het VerTech natte oxydatiepro-
ces.

Het Carver-Greenfield proces (een soort indamping) gaat uit van
voorontwaterd slib met een droge-stofgehalte van 20% en de kosten
bedragen, wuitgaande van een verwerkingscapaciteit wvan 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, uitgaande van een verwerkingscapaciteit van
500.000 i.e. circa f 925,- per ton droge stof.

12

f

2.9 Voordelen van slibpyrolyse

Het is de bedoeling dat de cokes (circa 50 gewichtsprocent van
slib) wordt gestort of verder verwerkt (bijv. in asfalt). De
zware metalen zijn in het cokes veel beter verankerd dan in het
s1ib¥%. Gevaar voor uitloging is dus kleiner. Het cokes is ten
opzichte van het slib minder volumineus, minder uitloogbaar en
beter handelbaar.

De teer/oliefractie is, evenals de waterfractie, een afvalstroom.

noemt als alternatieve slibverwerkingsmethoden het
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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.



3 Uitgangspunten voor het ontwerp

3.1 Specificaties

Het gehele proces is, voor wat de samenstelling van de produkt-
stromen betreft, gebaseerd op de gepubliceerde onderzoeksgegevens
van Kaminskyla. Kaminsky voerde experimenten uit bij verschillen-
de temperaturen. In dit ontwerp is gekozen voor een hogé pyroly-
setemperatuur van 750 °C, omdat dan de gasproduktie (voor dit
proces een nuttig produkt) maximaal 1is, en de olieproduktie
(afval) minimaal. Bij deze temperatuur is de pyrolysereaktie-
enthalpie ongeveer nul. (Dickgiesserh.

3.2 Locatie

Bij het procesontwerp is er van uitgegaan dat de installatie op
het terrein van een rioolwaterzuiveringsinstallatie wordt ge-
plaatst. Op die manier kan het proces gemakkelijk van grondstof
worden voorzien en kunnen ook de afvalwaterstromen gemakkelijk
worden verwerkt. Tevens kan er van uitgegaan worden dat de
eventueel benodigde vergunningen reeds voorhanden zijn.

3.3 Capraciteit

Voor wat betreft de capaciteit van de installatie is wuitgegaan
van een grote rwzi, met een verwerkingscapaciteit van 500.000
inwonerequivalenten (i.e.). Kamiqsky verkreeg het slib van de

Duitse rwzi Alfeld/Leine, waar tevens een slibontwaterings/-
drogingsinstallatie in bedrijf is (Bahrsa). Gegevens van deze
ontwaterings—/drogingsinstallatie zijn geéxtrapoleerd. 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 neerkont
op circa 1.000 kg per uur. Er wordt uitgegaan van een volcontinu
pyrolyseproces (8.000 uur per jaar) om te vermijden 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 mm. Het vaste stof gehalte bedraagt 94 %
(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 grootte van de afvalwaterstroom bedraagt 0,028 kg/s
oftewel 0,1 uﬁ/h. Het verontreinigde pyrolysewater wordt geloosd
in de aanvoerstroom van de rioolwaterzuiveringsinstallatie
(rwzi).

= pH 9,5

= NH, 3,2 g/l

- CzZV 41300 mg(%/l
Bevat: (kg/kg)

= Methanol 0,07 %

- Acetonitril 0,60 %

- Propionitril 0,04 %

- Pyrrool 0,06 %

- Pyridine 0,08 %

= Acetamide 0,37 %

3.6 Het rookgas ;
f

In dit proces wordt het gevormde pyrolysegas gebruikt om de
reactor op temperatuur te houden. Welke verbindingen bij de
verbranding van het pyrolysegas worden gevormd, is niet goed te
voorspellen. Dit zou moeten worden getest voor ingebruikname van
de installatie. Hieronder zijn de toegestane concentraties van
verschillende verbindingen en elementen in rookgas vermeld. Met
name zal de concentratie aan kwik (Hg) en cadnium in de gaten
moeten worden gehouden, aangezien deze metalen bij de pyrolyse-
temperatuur enigszins vluchtig zijn, en dus niet per definitie in
het cokes worden verankerd.



Maximaal toegestane concentraties in mg/nmy

Nederland conc. Duitsland
Stof 50 Stof

HC1 (als C1) 50 NOx (als NOy)
HF (als F)) 5 SOx (als $0,)
Cd, Hg 0,1 HC1 (als C1)
Sb, Pb, Cu, Cr, HF (als HF)
Mn, Pt, Sn, Zn 5 CO

organisch C
Cd + Hg samen:

conc.

30
500
100

50

100
20
0,2

As, Co, Se, Te samen: 1

Sb, Pb, Cr, Cu, Mn,
Pt, Sn samen:

~—
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4 Procesbeschrijving

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

De reactor R4 wordt gevoed met het slibgranulaat. Dit gebeurt
vanuit een opslag M1, door middel van een roterend doseerwiel
(rotary vane feeder) 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 °C en 200 kPa in het wervelbed.

De temperatuur van het fluide 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 fluidisatie 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 1lucht). De verhouding wordt konstant
gehouden door regeling van de luchtstroon.

Zand wordt teruggevoerd in het bed via 4 parallelle Stairmand
hoge doorzet cyclonen M6, die ingébouwd zijn in het freeboard van
het wervelbed.

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

In warmtewisselaar H8 wordt de gasstroom afgekoeld tot 300 °C. De
warmte wordt overgedragen aan de gasstroom die gebruikt wordt
voor operatie van het wervelbed. Om de temperatuur van het gas
dat uit de, 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 baffle rlates, wordt
het gas met proceswater gekoeld tot 30 °C, zodat het pyrolysewa-
ter en de pyrolyse-olie condenseren.

De uitgangstemperatuur van het gas wordt konstant gehouden door
regeling van het debiet de koude koelwaterstroomn.

De gecondenseerde stroom, een mengsel van pyrolyse-olie en
pyrolysewater, gaat naar decanter V12, waar de stroon gescheiden
wordt. De stroom mag de decanter, een gravity settler, niet te
met een te grote snelheid binnenstromen, en tevens moet het
vliceistofniveau 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-—
opslag V15, vanwaar het hergebruikt wordt als koelmedium voor
condensor T10. Deze stroom wordt afgekoeld tot 30 °C met koelwa-
ter in plaatkoeler H1l4.

De decanter is zelfregelend en behoeft geen externe controle. De
uitgangstemperatuur van de koeler H14 wordt konstant gehouden
door regeling van het debiet van de koelwaterstroom.

Het produktgas wordt gesplitst in een recyclestroom die gebruikt
wordt voor het bedrijven van het wervelbed 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 °C.
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 Cll1 zorgt ervoor dat de smoring geen invloed
heeft op de recyclestroon.

—



-

AARDGAS

M1
SLiB

1229

3

X

¢

KOELWATER

AN

G6>- - g
E) . H14
H9 7 - VN @S
| [ ©4 Y
L.— T10 KOELWATER
Q - —— "N p17
—— PYROLYSE OLIE

Q4

PYROLYSE WATER

30O

V16

t

PYROLYSE GAS

Mmoo T T

(S A S

VOORAAD SILO
BUFFER BUNKER
TRANSPORTSCHROEF
FLUIDE BED REACTOR
FORNUIS

S I I £ X

O 0w o v ™

ZAND CYCLONEN
AS CYCLOON
WARMTEWISSELAAR
OPSTART KOELER
CONTACT KOELER

cn
C 12
Cc 13
H 14
V 15

COMPRESSOR
DECANTER
COMPRESSOR
KOELWATER KOELER

OPSLAG PYROLYSE WATER |

VvV 16
P 17

OPSLAG PYROLYSE GAS
KOELWATER POMP

PYROLYSE INSTALLATIE VOOR ZUIVERINGSSLIB

FABRIEKS VOORONTWERP Nr 2848
F.F.Korbijn A.C.Keijzer

@Stroomnummer Temperatuur K @ Druk atm.




11

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 formules. 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 Lh. Hij geeft voor de samenstelling van het
gedroogde zuiveringsslib (alle percentages zijn massaprocenten):

water
organisch materiaal 5
anorganisch materiaal 4

Het organische deel van het slib wordt tijdens de pyrolyse
omgezet. Het anorganische deel komt in de cokes terecht en het
water in de gasstroom. Voor de produktfracties van het bij 750 °C
omgezette organische materiaal geeft Kaminsky

pyrolysegas 43,8 % 2,5 %
pyrolyse-olie 22,6 % 11,6 %
pyrolysewater 8,6 % 4,4 %
cokes en roet 25,0 % 12,8 %
organisch materiaal 100,0 % 51,3 %

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



OLIECOMPONENTEN

Opgave van Kaminsky:

Cs—koolwaterstoffen 1,45
Ci—koolwaterstoffen 1,51
C;~koolwaterstoffen 0,69
Cyclopentadieen 0,22
Overige alifaten etc 1,97
Benzeen 9,32
Indeen 1,58
Naftaleen 1,69
Bifenyl - 0,46
Acenaftyleen 0,36
Fluoreen 0,19
Fenantreen 0,30
Overige aromaten 15,64
Fenol 1,84
Cresol 1,88
Methylfuraan 0,19
Methylbenzofuraan 0,17
Rest O-houdende stoffen 0,17
Acetonitril 2,39
Methylbenzonitril 0,40
Naftonitril 0,32
Pyrrool ' 1,33
Indool 0,80
Chinoline/Isochinoline 0,30
Rest N-houdende stoffen 3,35
Overige stoffen 2.19
Teer/rest 49,29
100,0
GASCOMPONENTEN
Waterstof 0,14
Methaan 11,94
Ethaan 4,26
Etheen 6,96
Propeen 2,98
Koolmonoxide 43,67
Kooldioxide 28,07
Stikstof 1,98

pe
Gereduceerde set:

Pentaan 2:3
Hexaan 2,4
Heptaan 1,1
Benzeen 21,1
Indeen 3,6
Naftaleen 3,8
Bifenyl 1,0
Fenol 2.1
Cresol 2,1
Acetonitril 4,7
Pyrrool 2,6
Indool 1,6

Teer + overige 51,6
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water 10,2 %
gas 22.5 %
olie 11,6 %
cokes 55,7 %
omgezet zuiveringsslib 100,0 %

5.3 Thermodynamica van de gasfase

Gezien de grote hoeveelheid aan componenten in het gasmengsel
zoals dat in dit proces rondgaat was berekening van de thermody-
namische en transporteigenschappen van dit mengsel niet eenvou-
dig. Allereerst werd dan ook het aantal door Kaminsky opgegeven
oliecomponenten gereduceerd tot 13, een beter werkbaar aantal. De
massafracties van de weggeschrapte componenten werd verdeeld over
de overgebleven componenten (zie nevenstaande tabel).

Ook de samenstelling van het pyrolysegas staat hiernaast vermeld
in tabelvorm.

De vergelijkingen om de eigenschappen te schatten komen, tenzij

anders vermeld, uit Perry%

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 1luidt, in een handige vornm
geschreven:

Z3>-22+ (A-B®-B)Z-AB =0

met:

i

n
qu==;:jga1
=1

L)
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De betekenis van de verschillende symbolen in Dbovenstaande
vergelijkingen luidt: ’

e = (9-2W — 1)) = 0,42748. ..

e = W - 1)/3 = 0,086640...

R = gaskonstante = 8,20575-107! dnlatm/(K-mol)
fey = kritische temperatuur van component i [in K]
Pe; = kritische druk van component i [in K]

X; = molfractie van component i

n = aantal componenten in het mengsel

P procesdruk [in atm]

T = procestemperatuur [in K]

\Y = specifiek volume [in dnﬁ/mol]

Z = compressibiliteit van het gasmengsel

De Redlich-Kwong vergelijking, een derde orde of kubische verge-
lijking in Z, geeft verschillende waarden voor Z als oplossing.
De grootste reéle oplossing is de juiste. De vergelijking kan
analytisch worden opgelost (zie Perryg, 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 warmtecapaciteit van het componenten
van het gasmengsel is gebruik gémaakt van de algemene polynoon
voor de warmtecapaciteit van een ideaal gas:

Cp, =a; +b;T+c;T? +d;T?

De konstanten a; t/m di werden gevonden 1in Coulsonw, Reid“ en
12
Yaws'".

De warmtecapaciteit van het mengsel werd vervolgens berekend via:

I
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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
Hp = H®® + fcpd:r
298

De waarden voor de standaard vormingsenthalpie bij 298 °C Iﬁ”a
komen uit Coulson e.a.w. Als vergelijking van Cp als functie van
de temperatuur is de vergelijking uit paragraaf 5.3.2 gebruikt.
Als stoffen op een gegeven moment condenseren wordt AH nog van
de enthalpie afgetrokken.

5.3.4 Viscositeit

Ook de schatting van de viscositeit f 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 Reiall
3,5M2 P T /¢ T,

(1+0,367, (T, +1)(1+4/T,))"¢

1,;(T)

met : Try = T/Tc

De viscositeit van het gasmengsel werd vervolgens geschat met de
volgende uitgebreide formule:

Moty = ‘55 XNy

4‘:" b5

¢” is een parameter die geschat kan worden via:

[1+ (ﬂi/ﬂj)ﬂz(be/hﬁ)lﬂ]z
[8(1 + M;/M,)]1%/2

¢ﬁ =

In bovenstaande vergelijkingen staan de volgende symbolen voor:
n = viscositeit [in pP]

molmassa

kritische druk [in atm]

kritische temperatuur [in K]

%
e

M
P,
i
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5.3.5 Warmtegeleidingscoéfficiént
De warmtegeleidingscoéfficiént A voor de zuivere componenten bij

procestemperatuur is geschat met een variatie op de Eucken rela-
tie:

A; = (1,16C, + 16,736) (n;/M)

met: A = warmtegeleidingscoéfficiént [in cal/(cm-s-K)]
Gy = warmtecapaciteit bij konstant volume [cal/(mol-K)]
n = viscositeit [in P]

De warmtegeleidingscoéfficiént van het gasmengsel is vervolgens
geschat met de volgende formule:

=~ X))y

Aot = 3

q n
1=1

XA
J=1

hierin is parameter AU geschat via:

- 1/2)?
p- W N R Y s I il I* 3y
e n,\ M, T+ S, T+ S,

n; stelt hierin de viscositeit van component i bij temperatuur T
voor, terwijl:

S;=1,5T,

Sij = Sji = C(SiSj)l/z

met: Tb; = Normale kooktemperatuur van i [in K]
C Konstante: 0,73 als i en j beide erg polair,
anders 1,0.
Het effect van de druk op de warmtegeleidingscodéfficiént speelt
pras een rol bij drukken van boven de 10 atmosfeer en kan dus voor
dit proces worden verwaarloosd.

i

{

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
T10 en decanter V12. De dichtheid werd berekend uit het molair
volume via de wet van Amagat:

N4



De warmtecapaciteit werd berekend door de bijdragen
afzonderlijke componenten bijelkaar op te tellen via:

CPry, = ), ¥iCPy,
=1

16

van alle
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6 Apparatuur en —berekeningen

6.1 Voorraadsilo M1

De voorraadsilo M1 is berekend op een voorraad slibgranulaat,
voldoende om de reactor één week van voeding te voorzien. De
inhoud van de silo moet dan 10 m’ bedragen. Het granulaat wordt
met een roterend doseerwiel (rotary vane feeder) overgebracht
naar de voorraadbuffer M2, waarin procesdruk heerst.

6.2 Voorraadbuffer M2

De voorraadbuffer heeft een inhoud van 1,5 m3, ruim voldoende
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 kg/s.

6.4 Reactor R4

6.4.1 Reactortype keus ‘

Een belangrijke reden waarom de keLs is gevallen op een wervelbed
is de uitstekende warmteoverdracht in dit 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 voor de wervelbedreactor het meest
uitgebreid, met name voor wat betrekt de produktanalyse bij
verschillende temperaturen.

W

6.4.2 Reactormodel
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Van een reactormodel als zodanig was in dit voorontwerp geen
sprake. Het ontwerp is gebaseerd op geéxtrapoleerde gegevens van
Kaminskylh. Die gegevens bestaan uit reactortype, pyrolysetempe-
ratuur, verblijftijd in de reactor, en een analyse van de voeding
(slibgranulaat) en de produkten. Ook de verdere modellering van
het fluide bed is gebaseerd op empirische gegevens. Aan de hand
van experimentele gegevens van Botterilll? aangaande de porosi-
teit van het bed en de minimale fluidisatiesnelheid bij verschil-
lende bedtemperaturen en deeltjes, is het bed verder ontworpen.

6.4.3 Ontwerpparameters

Bij het opschalen van de reactor zijn de verblijftijd, de pyroly-
setemperatuur en de geometrische verhoudingen van het wervelbed
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.

Thermodynamische gegevens over deze reactie ontbreken bijna
volledig. Er is aangenomen dat de anorganische fractie van het
slib niet reageert en dus alleen opgewarmd wordt. Voor de warmte-
capaciteit van deze anorganische 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:

AP _e)2 U _ u?
Sob g0 17@)7 Mr L,y g5 (1€) Pr met v = dve
L e  (od)z e ¢d, A

Om de drukval te kunnen berekenen. is het noodzakelijk de porosi-
teit van het bed, welke afhankeiijk is van de deeltjes en de
gassnelheid in het bed, bij de betreffende omstandigheden te
kennen. Doorgaans worden deze gegevens verkregen door experimen-
ten bij de gewenste omstandigheden uit te voeren. Er zijn ver-
schillende schattingsmethoden voor de porositeit, welke echter
hier niet toegepast kunnen worden vanwege de hoge temperatuur in
het bed. Op basis van experimenten van Botterilll® is de porosi-
teit van het bed bij de gewenste temperatuur geschat. Om toepas-
bare schattingen te verkrijgen, 1is bij dit ontwerp gebruik
gemaakt van zand met identieke eigenschappen (dichtheid, deel-
tjesgrootte-verdeling en sfericiteit) als bij de experimenten van
Botterill. De gegevens aangaande het zand zijn in onderstaande
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tabel weergegeven:

afmetingen: gemiddelde diameter 460 pm
range 353 - 600 pm
sfericiteit 0,8 -

eigenschappen: dichtheid 2670 kg/m3
warmtecapaciteit 800 J/kg,K

Door middel van regressie is de onderstaande schatting voor de
porositeit bij minimale fluidisatie Egf bij een bepaalde bedtem-
peratuur T, tot stand gekomen.

€,r = 0.428 - 61 10 T, + 110 10™° T -16 10712 T}

Met de porositeit bij minimum fluidisatie kan vervolgens de
gassnelheid bij minimale fluidisatie 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 QP
door (l—e“)-(p{pf)—g-L wordt onderstaande gemodificeerde Ergun-
vergelijking verkregen, waaruit de gassnelheid bij minimale
fluidisatie, Uy, berekend kan worden.

1-e€ l1-€
Ar = 150—(J-Repmf + 1.75—(—‘3"f)1ee;,,,f
®? €yt P €pr
met
3
Re, e = 22 Unt Dy L, _ Pr (pp—pzf) g dan
N Nr

Uit de experimenten van Botterill blijkt dat bij gassnelheden
groter dan de gassnelheid bij minimale fluidisatie, de porositeit
lineair toeneemt met de verhouding U/UM. Door lineaire regressie
is de helling, L. bepaald zodat met de onderstaande formule de
porositeit bij een gegeven gassnelheid bepaald kan worden.

€0 = 0.0873 - 59,03 10™¢ T,

|
- 1€
Uur J
{
Met de bovenstaande gegevens kunnen vervolgens een aantal andere
eigenschappen van het fluide bed berekend worden, zoals het
totale volume van de porién, V de hoogte van het bed, Hy, en
de gas verblijftijd, Ty
V, ..+ V V.

€ voi void

V. =V — H, = x< P T = —veoid

void P g b A g ¢v B

void*

Bij gassnelheden groter dan noodzakelijk voor minimale fluidi-
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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dit verschijnsel beschreven met €, Uit 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 plaats is er de warmteoverdracht tussen het bedmateriaal
en het fluidisatiegas. 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
is er de warmteoverdracht van de wand van de reactor naar het

hy, = hpc = bgc + B
t%c = }?lpc._Max -70%

hpc.mx = 35-8 - pg.z . kg.ﬁ = d‘;O.G

1]

h

- 0.86 - Ar%3 -k, -d,>> wvoord, > 0.8 mm

iD
e o (Th ~ T

h B met e_= 0.6
rad (TL-T}) m

bedmateriaal. Deze warmteoverdracht is niet verwaarloosbaar. Voor
berekening van deze gegevens 1is uitgegaan van de verzamelde
formules zoals gegeven door Roward!!. _
De warmteoverdracht tussen de wand en het bed is opgebouwd uit
drie componenten; een warmteoverdracht door deeltjesconvectie,
hN’ een warmteoverdracht door gasconvectie, h“, die slechts een
rol speelt bij deeltjes groter dan 0,8 mm en hier dus verwaar-
loosd kan worden, en de warmteqverdracht door straling hmd'

Het fornuis (zie verderop) is ontworpen om de reactor op een
konstante temperatuur van 750 °C te houden en eventuele fluctua-
ties in inlaattemperatuur op te véngen.

6.4.4 Reactorkarakteristieken

Hieronder staan de belangrijkste karakteristieken van de reactor
vermeld. In de bijlagen staan de uitdraaien van het rekenblad
weergegeven, waarop alle voor de berekening noodzakelijke details
staan vermeld. Dit geldt niet alleen voor de reactor, maar voor
alle appafﬁten die van belang zijn voor het doorrekenen van het
processchemna.
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Dimensies reactor Minimum fluidisatie

- Diameter 1,2 m ~ €y 0,46 -

- Maximale bedhoogte 3,0 nm - Rep.f 0,99 -

- Zand massa 3000 kg - Uy 0,12 m/s
- Zand volune Vp 1,12 n’ = ¢vg|f 0,13|ﬁ/s

Proces omstandigheden

- ¢V5 170 m3/s - (b' slib 0,28 kg/s

- Pg in 200 kPa - ¢V_S“b 0,23 ]./S

- AP 59 kPa

- rg 2,0 s

- T8 in 673 :C - TSllb iﬂ 25 DC

- Tg uit 750 C - Ty 750 ' C

Bed omstandigheden

- 0,88 m/s Boe aax 699.0 W/mK

- € 0,63 - hy, (70%) 489.3 W/m'K

_ 3 2

Visia 1,98 m hrad 158,0 W/mzK

- Hy 2,75 m hM 647,3 W/n‘K

- vy 3,1 o T, 805  °C

- A, 10,3 o

6.4.5 Evaluatie

| Om een enigszins nauwgezette ©berekening van het proces
mogelijk te maken is volledig uitgegaan van de gegevens van
de lab-opstelling van Kaminsky. Daarbij 1is de reactor
feitelijk als een black box behandelt, met dezelfde voeding
en dezelfde produktsamenstelling als bij Kaminsky.

[ | De reactie 1is afhankelijk van de slibsamenstelling, de
temperatuur, de druk, en de verblijftijd in de reactor en
het is aannemelijk dat ook de reactorgeometrie invloed heeft
op de produktsamenstelling.

B 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 Keuze reactorverwarmingssysteen

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 °C, is dusdanig hoog dat de warmteoverdracht
voornameli jk 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,
aangezien het nog een redelijke verbrandingswarmte heeft. 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, zal het fornuis bedreven moeten kunnen worden met bijvoor-
beeld aardgas als brandstof.

Voor de branders is gekozen voor geinduceerde stromingsbranders,
met een 40% exces lucht. Er is dan geen 1luchtcompressor nodig,
wat het systeem eenvoudig houdt.

6.5.2 Fornuis model

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

Qraa =0 [T; - T:] met a =1

w

Hierin is Tg de temperatuur van het stralende medium, het afgas,
aan de wuitgang van het fornuis en F een efficiéntiefaktor 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 efficiéntiefaktor F kan bere-
kend worden aan de hand van de onderstaande formules:

F = l—g—; + e—w - 1] met e, = 0,90
| A I' e 1|
1T
=g, J1 4251+ V" met F,, = 0,5
o fs J " Aw l 1- €y FrwJ l ™ '

In de bovenstaande formules is e, de emissiefaktor voor de warme
wand, ¢, de emissiefaktor van het stralende gas, Ar het oppervlak
van de buitenwand, die de straling weerkaatst naar de binnenwand
met oppervlak A, en Fm de stralingsfractie die van de buitenwand
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de binnenwand bereikt. De emissiefaktor van het gas, e. kan
bepaald worden aan de hand van de bijdrage van de twee stralende
componenten in het verbrandingsgas, CO; en H,0 ten opzicht van
een zuivere zwarte stralingsbron. Aan de hand van de onderstaande
formule kan deze emissiefaktor berekend worden.

(@eo, + Qy0) 1,0, ~ (deo, * o) 1,,1.p,] 100 - %Corr
(@y,z, — %,z ! 100

-]

met q,,=0¢,T" en e, =1,0
In de bovenstaande formule wordt de bijdrage van een stralende
component, a, bepaald door temperatuur, de partiaaldruk p; 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:

2 2
_ . _ 3,5 (D; - D3)
L=3,5 Dbydzau_liBC‘h - 4 (Do + Di)

De gebruikte waarden voor de dpyy en qgy zijn verkregen door
interpolatie van door Kern getabelleerde waarden. Daar het
benodigd vermogen bepaald wordt door de reactor, kan vervolgens
de wuitgangstemperatuur van het afgas berekend worden. Uit de
warmtebalans over het fornuis volgen tenslotte de benodigde hoe-
veelheden brandstof en pyrolysegas en het rendement van het for-
nuis. Bij berekening van de warmtebalans over het fornuis 1is
gebruik gemaakt van de Lower Heating Value van het pyrolyse gas.
Bij deze berekeningen zijn de warmteoverdracht door convectie en
het warmteverlies naar de omgeving verwaarloosd. Deze twee
faktoren hebben uitsluitend invloed op het uiteindelijke rende-
ment van 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
hier berekende warmteoverdracht daar er gerekend wordt met de
temperatuur van het rookgas aan de uitgang van het fornuis. De

temperatuur van het verbrandingsgas zal in het fornuis gemiddeld
hoger zijn. f

6.5.3 Ontwerpparameters

De reactortemperatuur en de daarvoor benodigde warmteoverdracht
zijn bepalend voor het ontwerp. De gemiddelde stralingsafstand,
en daarmee de geometrie van het fornuis, is een ontwerpparameter.
Tevens is de concentratie van de stralende componenten in het
gasmengsel, waarvan water en kooldioxyde de belangrijkste zijn,
van invloed. Deze concentratie wordt bepaald door de samenstel-
ling van het pyrolysegas en de hoeveelheid lucht die bijgemengd
wordt.
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Uit berekeningen blijkt een diameter van de buitenwand van 2,8 m
optimaal, verdere vergroting van de buitendiameter geeft een
minimale verbetering 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
met de gereduceerde vorming van stikstofoxydes bij de verbran-
ding. Dit heeft tevens een gunstige invloed op het rendement van
het fornuis.

6.5.4 Fornuiskarakteristieken

= Qe 373,0 Kw - Rendement 56 %

- Wy s 0,039 kg/s  ~ Ty 25  °C
= &y Lycht 0,223 kg/s = Tiyent 25 °C
~ & afgas 0,262 kg/s = T,pp 956  °C
- D, buiten 2,8 m = Pirander 202 kPa
- D; binnen 1,2 m - Overmaat lucht 10.0 %

- A, 10,4 ot - Py, 34,7 kPa
- A, 34,6 n - Py 23,7 kPa
-1 1,4 m - T, 805 °C
- OH,, 1(LHV)  -483,7  J/mol

6.6 Zandcycloon batterij M6

6.6.1 Keuze cycloon

Deze scheider heeft als functie het verwijderen van het meege-
dragen zand van het fluide bed, om het vervolgens terug te voeren
naar het fluide 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 fluide bed geinstalleerd worden, voor
eenvoudige terugvoer van het zand naar het bed. De keuze van het
type cycloon is op empirische wijze 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 wvan 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 uitgevoerd met de methode van
Leith en Licht zoals beschreven door Leith!®. Deze methode voor-
spelt de fractionele efficiéntie van een cycloon als functie van
cycloongeometrie, ingangssnelheid van het gas, temperatuur,
deelt jesdiameter, viscositeit van het gas en deeltjesdichtheid.

Deze efficiéntie is gegeven door de onderstaande formule:
2

eff =1 - expl-2 (C¢) 7872 ]

In deze vergelijking is n de vortexcoéfficiént 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 ligt dus vast bij de keuze van de cycloon. Met de
onderstaande formules kunnen n en § berekend worden:

l1-n, [ T %P3

Iigs g = 0.67 DO-1¢ -
8 ¥ 1-1n,,, l283 k!

d? p, v; (n+1)

¥ = 18 n D

In de bovenstaande formule is v; de gassnelheid in de inlaat. De
drukval van de cycloon kan berekend worden met de onderstaande
formule waarin OH een door de geometrie bepaalde drukfaktor is

die vast ligt met het gekozen type.
2
AP=AH(%ngi)

Aan de hand van de bovenstaande formules is het mogelijk om de
efficiéntie van de cycloon als functie van de deeltjesgrootte te
bepalen. De efficiéntiecurves voor zowel zand als as zijn te zien
in onderstaande afbeelding.

6.6.3 Ontwerpparameters

Voor het ontwerp lagen een aantél parameters vooraf vast =zoals
het totale gasdebiet, druk, temperatuur en deeltjesgrootte verde-
ling van het =zand. De vrije ontwerpparameters zijn het type
cycloon, de grootte wvan de cycloon en het aantal parallelle
cyclonen. Hierbij dient wel opgemerkt te worden dat de grootte
van de cyclonen door de positionering in de reactor gelimiteerd
is.
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Stairmand High throughput

Geometrie
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Dimensies

SECTION
A—A

e R

D
a/D
b/D
De/D
S/D
h/D
H/D
B/D

QH

1,000
0,750
0,375
0,750
0,875
1,500
4,000
0,375
8,4

D 0,35 m
0,26 m

b 0,13 m
De 0,26 m

S 0,31 | mn

h 0,53 m

H 1,40 m

B 0,13 m

n 0,38 =
6, , | 0,426 n¥/s
vy 12,4 m/s
QP 257 Pa

Afbeelding:

6.7 Ascycloon M7
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De bovengénoemde afwegingen voor cycloonbatterij M6 gelden ook
Deze cycloon is bedoeld om alle kleinere deel-

voor deze cycloon.
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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 fluide bed door attritie veel kleiner =zijn dan
het zand in het bed, en daardoor makkelijk door de gasstroom
worden meegevoerd. In het geval dat dit niet voor alle as en roet
opgaat, zal er een afvoer onderin het fluide bed een afvoer
geinstalleerd moeten worden. De efficiéntiecurve voor de ascy-
cloon en de cumulatieve efficiéntiecurve voor beide cyclonen zijn
voor zowel zand als as te zien in onderstaande afbeeldingen.

Voor deze cycloon is gekozen voor een cycloon van het Stairmand
hoge efficiéntie type met een diameter van 0,7 m en een hoogte
van 2,78 m.

6.7.2 Cycloonmodel

Voor deze cycloon is het dezelfde model gebruikt als voor cy-
cloonbatterij M6.

6.7.3 Ontwerpparameters

Voor deze cycloon gelden dezelfde parameters als voor cycloonbat-
terij M6. Echter met als verschil de aanname dat de as- en
roetdeeltjes veel 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
‘ a/D 0,500 a 0,35 m
o . b/D | 0,200 b 0,14 | m
De/D 0,500 De 0,35 m
- . S/D 0,500 S 0,35 m
: | h/D | 1,500 h |1,05| m
! H/D 4,000 H 2,80 m
SECTION o B/D 0,375 B 0,26 m
o C 55,1 n 0,99 -
&, | 1.71| n/s
Fed Vs 34,9 m/s
OH 5,4 ap 1529 Pa
. e ]
g o { . f
P oes § oo o
§ e E oo ]
] B
o " 1
Afbeelding: Ascycloon Afbeelding: Cumulatieve ef-

ficiéntie
6.8 Warmtewisselaar HS8

6.8.1 Keuze type warmtewisselaar i

De belangrijkste schakel in dit procesontwerp na de reactor is de
warntewisselaar. Gekozen is voor een pijpenbundel (tube-shell)
warmtewisselaar. Dit type kan gemakkelijk hoge temperaturen en
een grote doorzet aan en is goed door te rekenen voor verschil-
lende situaties.

6.8.2 Ontwerpoverwegingen

Omdat met name de stroom produktgas een vuile stroom is, is
gekozen voor een type dat gemakkelijk is schoon te maken: type
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CET, met rechte buizen (dus één passage) en een vierkante pitch.
De warme stroom, met de oliecomponenten, wordt door de buizen
gevoerd, omdat de buizen gemakkelijk te reinigen zijn. De warmte-
wisselaar is ontworpen conform TEMA standaarden!’.

De stofgegevens van de beide gasstromen konden worden berekend
(zie hoofdstuk 4). De uitlaattemperatuur van de warme stroom 1is
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 gebruikte model om de warmtewisselaar door te rekenen staat
bekend als de methode van Bell en 1is beschreven door Coulson
e.a.w. 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 warmteoverdrachtscoéfficiént Uy volgt uit:

__1_.=_1-+_1_+$-_1_+$-1 +d°ln(d°/di)
U, h, h, d; h; d; h;y 2k,
hierin is:
h, = warmteoverdrachtscoéfficiént aan de buitenkant van
de buizen [W/mzK]
h; = warmteoverdrachtscoéfficiént aan de binnenkant van
de buizen [W/mZK]
hy, = warmteweerstand door vuil aan de buitenkant van de
buizen [W/mzK]
hiy = warmteweerstand door vuil aan de binnenkant van de
buizen [W/m%J
k, = warmtegeleidingscoéfficiént van het buismateriaal
[W/mK]
d, = buitendiameter van de buizen [m]
di = binnendiameter van ide buizen ([m]

De vuilweerstanden zijn =zowel aan de ©binnenkant als aan de
buitenkant van de buizen geschat op 2000 W/m%& De warmtegelei-
dingscoéfficiént van het buismateriaal 1is geschat op 19,2 W/mK.
Waarden voor ho,}r en de drukval aan beide kanten volgden uit de

i
berekeningsmethode van Bell, zoals hierboven genoemd.

De overgedragen hoeveelheid warmte Q is te berekenen met:

s
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Q=UA-AT,

waarin:
A = warmtewisselend opperviak [m‘)
aly, = logaritmisch over de buislengte gemiddeld tempera-

tuursverschil tussen de binnenkant en de buiten-
kant van de buizen [K]

ATM volgt voor een warmtewisselaar met een enkele passage en
tegenstroming uit:

(T, -t) - (T, - ty)

ATln o (Tl_tz)
(T, - £,)
met :
T = instroomtemperatuur buitenkant buizen [K]
T, = uitstroomtemperatuur buitenkant buizen [K]
tI = instroomtemperatuur binnenkant buizen [K]
ty = uitstroomtemperatuur buitenkant buizen [K]

6.8.4 Berekening processchenma

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 warmteo-
verdrachtscoéfficiént U; . Dit knooppunt verhindert echter niet
een convergentie bij het doorrekenen van het processchena.

6.8.5 Warmtewisselaarkarakteristieken

- Capaciteit ‘ 656 kW
- Warmtewisselend oppervlak 200 m!

- Totale warmteoverdrachtscoéfficiént 25,1 TR
- Gemiddeld temperatuursverschil 131 K

= Inlaattemperatuur warme stroon 750 °C
= Uitlaattemperatuur warme stroom 300 °C
- Inlaattemperatuur koude stroom 78 °C
= Uitlaattemperatuur koude stroon 681 °C
- Debiet warme stroom 1,3511135'1
- Debiet koude stroom 0,6211135'1
= Buisdiameter binnen 29,0 nm
= Buisdiameter buiten 31,8 mm
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= Aantal buizen 329 -

= Lengte buizen 6 m

- Totale diameter 889 mm
= Baffle 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 1is voor de procesberekeningen niet van
belang, maar voor het bedrijven van het proces wel. Het vermogen
moet tenminste 249 kW bedragen. Dit apparaat is niet in detail
uitgewerkt.

6.10 Condensor TI10

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
baffle 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 olie/watermengsel wordt dus niet
afgetapt onder uit de kolom, maar aan de =zijkant (stroom 16). De
voorraadbak is gedimensioneerd op een verblijftijd van de vloei-
stoffase van 1 minuut.

6.10.2 Condensormodel )
f
Voor het ontwerp van dit type koeltoren is voor zowel schotel als
kolom gebruik gemaakt van de ontwerpregels van Scheimannw’l9
De warmteoverdracht in de condensor werd geschat met een empiri-

sche vergelijking, vermeld door Fairil;

Ua = 0.02 ¢g~ ¢p*

met Ua: volumetrische warmteoverdrachtscoéfficiént
[BTU/ (ft3,h,°F)]
@w ‘gasdebiet per oppervlak [1b/(hr,ft5]
Q“ vloeistofdebiet per oppervlak [lb/(hr,fth]
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De hoeveelheid overgedragen warmte Q volgt uit:

Q=Ua-V-AT,,

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 mantelzi jde van de warmtewisselaar.

6.10.3 Condensorkarakteristieken

= Koelcapaciteit 383 kW

— Gasdebiet in 0,8 kg/s
- Koelwaterdebiet 8,1 kg/s
- Drukval 0,6 kPa
- Hoogte condensorgedeelte 6,23 m

= Hoogte buffer 0,34 n

= Verblijftijd in buffer 60 s

— Diameter kolom 1,34 n

- Baffle spacing 0,46 m

- Inlaattemperatuur gasstroom 300 °C

- Inlaattemperatuur koelwaterstroon 30 °C

= Uitlaattemperatuur water + condensaat 36 °C

= Uitlaattemperatuur gasstroon 41 26

6.11 Compressor Cl11

6.11.1 Keuze type compressor

Er is hier gekozen voor een schottenpomp, op grond van een aantal
verschillende argumenten. Voor het bedrijven van het fluide bed
is een konstante, stabiele volumestroom gas en een constante druk
in het bed nodig. Een verdringer biedt als voordeel dat een
(variabele) volumestroom bij Konstante 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 bemoeili jkt.

De drukverhouding (P,/P;) bedraagt 1,7, wat 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
regeling door terugstromen van gecomprimeerd gas door een bypass.
Deze methode is hier niet mogelijk omdat bij regeling van het
debiet op deze wijze de uitgangstemperatuur beinvloed wordt, wat



een storende werking heeft op regeling van de warmtewisselaar HS8,
en dientengevolge ook op de regeling van het fluide bed. Bij
gebruik van regeling van het debiet met het toerental doet dit
probleem zich niet voor.

6.11.2 Compressormodel

Verdringers laten zich, volgens Van den Berghﬁ, beschrijven met
de onderstaande modellering. De compressie en expansie van een
gas in een verdringer is in principe een polytroop proces, echter
voor een eerste schatting kan aangenomen dat het isentropisch
verloopt. Het benodigde vermogen voor een isentrope verdringer
kan met de onderstaande formules bepaald worden.

Wisentroop = ﬁ p,; (bv{(Po/Pi) x -1 _ 1]
CV = Cp - R K = Cp Cp

v Cp-R

Vervolgens geeft Van den Bergh de verschillende rendementen van
verdringer. Het totaal rendement, Niot » is afhankelijk van de
drukverhouding tussen in- en uitgang en opgebouwd uit het mecha-
nische rendement, 1,, en het isentropisch rendement, n;;. Het

isentropisch rendement geeft de afwijking van het isentropisch
gedrag.
®-1

Tu = Ti (Po/Pi) *

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

ntot = nm : nisencroop

W - Wisentroop
&
Ntot
W _ Wisentroop
polytroop ~
; nisent:roop

f

De temperatuurdaling als gevolg van de drukregeling door smoring
is berekend volgens de methode gegeven door Smith!l. De daling
van de temperatuur bleek =zeer klein, kleiner dan 0,5 °C, en is
verder verwaarloosd.
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6.11.3 Compressorkarakteristieken

- COMPRESSOR C11 : Schottenpomp, verdringer

Cp 34,91 J/mol K K 1,31 -
P, 136,7 kPa b, 0,464 m/s
P, 233,0  kPa T, 36,1 °C
P,/P, 1,70 - T, 78,0  °C
Wisentroop 34,8 kW Nis 0,86 -
wpolytroop 40,5 kW Ny 0,85 -

_ W, 47,7 kW Nyt 0,73 -

6.12 Decanter V12

De decanter is een verticale gravity settler, en de ontwerpproce-
dure uit Coulson e.a.m 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 n

- Debiet oliefractie 0,01 kg/s

- Debiet waterfractie 8,14 kg/s

= Dichtheid oliefractie 847 kg/m3

- Dichtheid waterfractie 1000 kg/m3

= 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 maximaal 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

R4

Deze compressor is ontworpen via de methode zoals beschreven in
Van den Berg“. Het specifieke toerental, Nq, VOOT een compressor
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is op dezelfde wijze gedefineerd als bij de hieronder beschreven
centrifugaalpomp P17. Met behulp van het specifieke toerental en
het debiet kan in een grafiek voor compressoren het rendement
bepaald worden. Het theoretische vermogen, Wm%w““h, voor 1isen-—
trope compressie, en het technische vermogen Wi kunnen berekend
worden met de onderstaande formules.
K [ B ] Weneoretisch
Webooretisch = ¢m X - 1 R T [(Po/Pi) - 1] W, = —r =
ntat

De wuitgangstemperatuur na isentrope compressie kan berekend
worden met dezelfde formule als bij compressor Cl1.

6.13.3 Compressorkarakteristieken

- &, 0,0404 m’/s P;  139,8  kPa
= ¢| 0,0624 kg/s P; 500,3 kPa
- Hyyy 36,8 m N 3000 omw/min

. 3 gy ULy g3l
- T 36 C Nq 0,121 rpm (m°/s)'*/m
- T, 146 “C oMy 0,87 -
T Wiheoretisen 804 S EEE A

6.14 Warmtewisselaar H1l4

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 wuitgangstemperatuur, de slechte warmtecapaciteit wvan
lucht en geluidsoverlast heeft gebruik wvan lucht hier niet de
voorkeur. Vanwege de kleine temperatuurverschillen tussen de
vlioeistofstromen 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. Hiexbij worden de koude en warme
stroom opgesplitst en 1lopen parallel 1in tegenstroom door de
warmtewisselaar.

6.14.2 Warmtewisselaarmodel

Voor het ontwerp van deze warmtewisselaar is gebruik gemaakt van

de methode van Buonopane”. Deze geeft de voor de warmteover-—

dracht de volgende vergelijking:
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Q. = FUA, OT,

In deze formule is F een correctiefaktor voor het aantal plaaten
en het stromingspatroon, A, het totale oppervlak en U de warmteo-
verdrachtscoéfficiént, welke is opgebouwd uit de warmteoverdracht
in de vloeistoffilm tussen de platen en de warmtegeleiding van de
platen. De logaritmisch gemiddelde temperatuur, OTM, ligt hier
vast daar de uitgangstemperatuur van de koelstroom gelimiteerd is
door de maximale watertemperatuur bij lozing op het oppervlak-
tewater (40 °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
Bell (zie Coulsonw) voor drukval over buizen, waarbij gebruik
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 kg/s
T; 41 °C T 20 °C
Tu 30 °C Tu 30 °C
AP 21,2 kPa AP 25,0 kPa
Stromen 115 stuks Stromen 116 stuks

Plaat dimensies Eigenschappen
Hoogte 0,80 m Qag 375,0 kW
Breedte 0,18 m U 1130 W/nnK
Dikte 6 mm AT 32,9 m
Afstand 12 mim F 0,967 -
Oppervlak 0,14 m!

6.15 Opslag pyrolysewater V15

Er wordt 0,1 m3/h aan pyrolyse@ater geproduceerd. De stroom
pyrolysewater die als koelmedium in de condensor wordt gebruikt,
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 ms.

Bij het opstarten kan deze tank met oppervlaktewater worden

gevuld.
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6.16 Opslag pyrolysegas V16

In de opslag van het pyrolysegas 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
500 kPa dan komt dit neer op circa 30 m3 pyrolysegas. Een gastank
van 50 m3 is derhalve ruim voldoende.

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 is ontworpen via de methode beschreven door Van den
Bergh“. Uitgangspunt is de drukwinst over de ponp, Hyp» uitge-
drukt in meters vloeistofkolom. Met de drukwinst kan vervolgens
de specifieke hoeksnelheid N¢ en het specifieke toerental N
berekend worden met onderstaande formules:

g

0.5 0.5
© ¢, N
Ng = ___21__ N_ = __ﬂﬁL_ = 53 Ng
0.75 aq 0.75

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
Wehooratieh €1 het technische vermogen Wy bepaald worden.

f -W,
“Weheoretioch = ¢m 9 Hpan ~Weoen =
ﬂtot
6.17.3 Pompkarakteristieken
P, 95,9 kPa N 0,304 -
P, 262,8 kPa N, 4,86  rpm (w'/s)!/l/nd/t
Ran 3
¢, .~ 0,0081 m'/s n 0,55 -

N 1500 omw/min Wy 2,46 kW
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/ Massa— en warmtebalans

7.1 Massabalans

Uit de analyse van Kaminskym& van de produkten die gevormd worden

bij de pyrolyse zijn voor de berekeningen de significant voorko-
mende componenten gebruikt (zie ook paragraaf 5.3). Na deze
selectie is de samenstelling genormeerd.

De berekening van de massabalans heeft plaats gevonden door elke

component in het systeem apart te beschouwen. De enige conversie
van componenten vindt plaats in de reactor R4. Bij de reactie
wordt het slib geheel omgezet naar de verschillende componenten
waarvan de produktsamenstelling is geven. Voor de overzichtelijk-
heid is in de stroom—/componentenstaten slechts onderscheid
gemaakt tussen verschillende componentgroepen. De samenstelling
van deze componentgroepen, welke hieronder gegeven =zijn, zijn
vrijwel konstant in het gehele proces.

Alleen de samenstelling van de pyrolyse-olie verandert bij
condensatie, waarbij er een splitsing in vloeibare en gasvormige
componenten optreedt. Het is mogelijk dat deze vaste componenten
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 hoeveelheid energie die bij de condensatie afgevoerd nmoet
worden kleiner.

Zoals eerder vermeld bevat de waterfase verschillende andere
componenten. Deze hebben echter geen invloed op de berekeningen
en zijn verwaarloosd.

Hier dient nog een opmerking gemaakt te worden aangaande de
stromen 15 en 24. Deze stromen zijn in principe ophopingen van
stof. In geval van stroom 15, ﬁe teer en vaste stof wuit 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 wuit 23% organische resten, waarvoor cokes als
modelstof aangenomen is, en 77% anorganische resten. Als model-
stof voor de gevormde teer is antraceen genomen.



Tabel VI

Samenstelling Pyrolyse gas
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(moli}mol) (gi}g)
koolmonoxide 0,440 0,4367
methaan 0,210 0,1193
kooldioxide 0,180 0,2807
etheen 0,070 0,0696
ethaan 0,040 0,0426
waterstof 0,020 0,0014
propeen 0,020 0,0298
stikstof 0,020 0,0198

Tabel VII Samenstelling pyrolyse olie
T e e T e e S i S e T P T S s o e e s

VOOR T10 Fase NA T10 (L) IN T10 (S)
OLIE
COMPONENTEN i m; i m; Vi !
mol; kg; mol; kg; mol; kg;
mol kg mol kg mol kg
pentaan 0,052 0,0475 L 0,059 0,0576
hexaan 0,045 0,0496 L 0,051 0,0602
heptaan 0,018 0,0227 L 0,020 0,0276
benzeen 0,438 00,4360 L 0,496 0,5288
indeen 0,050 0,0744 S 0,411 0,4471
naftaleen 0,048 0,0785 S 0,090 0,1176
bifenyl 0,011 0,0207 S 0,309 0,2471
fenol 0,036 0,0434 L 0,057 0,0902
cresol 0,031 0,0434 L 0,036 0,0526
acetonitril 0,186 0,0971 L 0,210 0,1178
pyrrool 0,063 0,0537 L 0,071 0,0652
indool 0,022 0,0331 S 0,189 0,1882

§
7.2 Energiebalans

Daar de massastromen,
nent bekend zijn,

en dus ook de molstromen, voor elke compo-
is de warmte-inhoud voor elke component afzon-
derlijk berekend. De uiteindelijk warmte-—-inhoud, de enthalpie,
van een stroom is verkregen door de enthalpién van de afzonder-
lijke componenten te sommeren.

De berekening van de bijdrage van de verschillende componenten is
afhankelijk van de toestand van de component. Voor gasvormig
componenten is de enthalpie als volgt berekend:
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Hp = Y Hp ;

T

Hr,i = Hf, i 208 + f Cpi,g dar
298

Cp;,q =A+BT+CT?+DT?

B

Hpi = He,ya05 + A (T-298) + 2 (T2-298%) + g (T3-2983%) +

ZD (T%-298%)

Vanwege het grote temperatuurbereik waarbij gasvormige componen-
ten voorkomen, is het niet mogelijk om de warmtecapaciteit
konstant te veronderstellen, en is er gebruik gemaakt van een
formule met viriaalcoéfficiénten om de warmtecapaciteit te
berekenen. Door directe integratie van deze formule wordt een
nauwkeurige formule voor de enthalpie verkregen.

De enthalpie van vloeibare componenten is met de onderstaande
formule berekend. Vanwege de geringe variatie in temperatuur
waarbij de vloeistoffen voorkomen is de warmtecapaciteit konstant
verondersteld.

HT,i = Hf,i 298 OH i298F Cpi’l (T - 298)

vap,
De enthalpie van de vaste componenten is met de onderstaande
formule berekend. Ook hier kan de warmtecapaciteit konstant

verondersteld worden.

Hp ; = Hf j 208 - OHvap.i 298 ~ OHmelt,i 298 ¥ CD; ¢ (T - 298)

Gezien de relatief lage drukken is het niet noodzakelijk een
drukcorrectie op de enthalpie toe te passen.

Voor verdere gegevens over de berekening van warmtestromen wordt
verwezen naar de betreffende apparaten.



Massa-en
Warmtebalans

Massa in kg/s
Warmte in kW

Retour

UIT

0.263

-561

Voor-
IN waarts
M
M Q
Q
0.278 -631
373
0.039 -188
0.224 0
0.795
-2948
0.795
~360%

0.155

+126

0,672 °

T~ 2561

0.672

—=3217
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Apparaatsiroom I 2 3 5
§ Componenten M Q M Q M Q M Q M Q
81ib _0.278 | --631
Pyrolyse water - o - . |_©C.028 | -338
Pyrolyse gas 0.039 -188 . _ _0.734 -2687
Pyrolyse olie o e 0.C16 32
Pyroly$e teer - 0.017 +45
Pyrolyse as | _0.155 +129
Lucht 0.224 w0
Afgas 0.263 -=561 : o
TOTAAL s 0.278 | -631 0.039 -188 0.263 -561 0.224 0 0.950 -2819
Apparaatsiroom 5 7 8 10
iComponenten M Q M Q M Q M a M a
S1ib
Pyrolyse water 0.028 -338
Pyrolyse gas 0.672 -2561 0.734 -2687 0.661 -2507 | _0.011 -5l
_ Pyrolyse olie 08,016 +32
Pyrolyse teer 0.017 +i}5 o
Pyrolyse as 0.155 +129 0.155 +129° | -
" TOTAAL : 0.672 —2561 0.950 | -2819 0.155 | =129 | o0.661 | -2507 | o0.011 | -s4
i Ky/S Stroom/Compnonenten staat



Epy)ufaaigvoonn 11 12 13 . .
j Componenten M Q M Qa M Q M Q M Q
Slidb L
pPyrolyse vater 0.028 Sx | | 0.028 | -6 | _ - -
Pyrolyse gas C0.7% -2687 | 0.672 -3217 0.73+ | -3282 0.672 | -3217 |
Byrolyse olie 0.016 +32 | B 0,006 |  +16 | 0.002 +1
Pyrolys<ns1:XMLFault xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat"><ns1:faultstring xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat">java.lang.OutOfMemoryError: Java heap space</ns1:faultstring></ns1:XMLFault>