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Uppgift 1. Dimetyleter (DME eller CH;0CH3) ér ett bra alternativ till dagens fossila
brinslen p.g.a. sina egenskaper under forbrdnning, men studier har ocksa gjorts
for att frain DME producera reformeringsgas (en gasblandning med H,, CO, CO;,
och H,0) med hogt viteinnehall som kan anvindas 1 bransleceller. Detta gors
genom angreformering av DME enligt reaktionen nedan.

CH;0CH; + 3H,0 — 2CO, + 6H, AHg = 147.6 kJ mol™ vid 400°C

Angreformeringen #r endoterm, men en viss del av DME forbriinns enligt den
exoterma reaktionen:

CH;0CH;3 + 30, — 2CO;, + 3H,O AHg = -1325 kJ mol™ vid 400°C
Dessutom sker den sé kallade “water gas shift” reaktionen:
CO; +H, » CO + H,O AHg = 38.25 kJ mol™ vid 400°C

Till en reaktor som innehaller en Pd-Zn/Al,O; katalysator fors en gasblandning
bestaende av 6.74 vol% DME, 16.84 vol% H,O och 4.72 vol% O,. Resterande
del utgdrs av N, och tillflédets temperatur dr 400°C. Utgdende gasstrom
innehdll 22.1 vol% Ha, 7.83 vol% CO,, 2.12 vol% CO men ocksa komponenter
som ej forbrukats i reaktorn.

a) Vad blir omsittningen av DME och syre over reaktorn?

b) Den uppskattade virmeforlusten fran reaktorn ar 5 kJ per mol ingaende
gas. Berdkna den utgéende gasens temperatur baserat pd den hér
uppskattningen.

c) Det bor vara tydligt fran (b) att reaktionerna inte ar termiskt balanserade,
d.v.s. virmen som bildas under forbrianningen ar stdrre dn den virme
som forbrukas i de bada ovriga reaktionerna. Hur skulle du dndra driften
av reaktorn for att gora processen béttre termiskt balanserad? Hur skulle
det paverka mangden producerad véte?

Givna data:

Medelmolvéirmen inom det relevanta temperaturomradet.

Cp(J mol' K™
DME 113.1
0, 32.7
H,0 37.1
CO;, 48.2
CO 31.0
H, 29.4
N, 30.3

(10p)



Uppaift 2. Hastighetsuttrycket for den irreversibla vitskefasreaktionen A — 2R ir:

kG
T_(1+kg;V

Reaktionen sker i en isoterm flodesreaktor och tillflodeshastigheten av A ar 1
kmol s™'. Koncentrationen av A i tillflédet r 0.5 kmol m™ och det innehéller
inget R. Omsittningen av A dver reaktorn dr 95 %. Reaktionshastigheten for
varje koncentration av A 1 det relevanta intervallet visas i grafen nedan.

a) Vilken volym krivs for att nd den 6nskade omséattningsgraden om
reaktorn dr en tankreaktor?

b) Skulle en tubreaktor krava mer eller mindre volym for att né den
onskade omséttningsgraden (Berdkningar dr onddigt)? Forklara varfor
det ar en skillnad 1 erforderlig reaktorvolym for tank- och tubreaktorn?

c) Vilken reaktordesign skulle anvédndas for att nd minimal total
reaktorvolym? Hur skulle den, eller de reaktorerna drivas?

(10p)

Givna data:
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k, = 8 m® kmol™
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Uppgift 3. Den irreversibla reaktionen A — R + S ska utforas i en ideal tubreaktor.
Reaktorn arbetar vid 200°C och 10° Pa. Under dessa forhallanden ér A, R och S
ideala gaser. Reaktionsvirmet dr forsumbart och reaktionshastigheten &r given
nedan.



Uppqift 4.

Uppgift 5.

r=kC, (k=119s"

Flodet till reaktorn bestar av A, R och N, med molférhallandet 4:1:5.
Flodeshastigheten till reaktorn dr 4 m’ s™' vid 200°C och 10° Pa. Vilken
omsittning av A erhélls om reaktorvolymen &r 12.8 m>?

(6p)

En mittad vitska innehallande 50 mol-% etanol och 50 mol-% propanol pafors
optimalt mellan botten 2 och 3 (rdknat frén ovan) till en kolonn, som totalt
innehéller tre ideala silbottnar. Kolonnen ar férsedd med &terkokare och

totalkondensor. Aterkokningsforhéllandet (%) ar 2.0.

a) Om bottenuttaget hédller 30 mol-% etanol, vilken &r d&
sammansattningen 1 destillatet?

b) Vilket dr det minimala aterflodesforhallandet?

c) Berédkna forhédllandet mellan tillfléde och destillatflode!

d) Vilken sammansittning skulle angan till kondensorn ha, om
aterflodesledningen gar sonder och nédgot aterflode ej fors till kolonnen
och vi fortsétter att driva separationen?

Jamviktsdiagram for systemet etanol-propanol bifogas! Lds gérna uppgiften
med McCabe-Thieles metod.

p)

Till propantornet pa Preem raffinaderi fors ett kokvarmt vétskeformigt tillflode
som haller komponenterna etan, propan, butan och pentan. Andelen etan och
pentan 1 tillflode ar lagt. Bifogat nedan finner du fysikalisk-kemiska data for
propan och butan samt pé sidan 10 en bild hdmtad frn processdatorn pa Preem.
Bilden ger en 6gonblicksbild av exempelvis floden, sammanséttningar,
temperaturer osv. Utifrn givna data och bilden besvara nedanstaende fragor!

e Vilka ar nyckelkomponenterna?

Vilken komponent finns 1 storst andel 1 destillatstrommen?

Vilket ar trycket 1 kolonnen och vad ér sklet till att man valt det?
Hur stort dr det yttre dterflodesforhallandet?

Skiljer sig temperaturen hos angan som ldmnar kolonnen i toppen och
temperaturen pa aterflodet? Hur paverkar det processen?

Fysikalisk-kemiska data:

Densitet, p | Molmassa
kg/m’ kg/kmol

Propan 509 44.1

Butan 579 58.0

Komponent




Angtryck:

Antoines ekvation: InP’(mmHg)= A, - _ B
C, +t(K)
Antoinekonstanter | A B C
Propan 15.7260 | 1872.46 | -25.16
Butan 15.6782|2154.90 | -34.42
(7p)
Uppgift 6. e Vilka dr forutséttningarna for att antagandet om konstanta moléra floden

vid destillation ska vara gillande?

¢ Om ovanstdende redovisade forutsittningar inte kan antas, vilket/vilka
ytterligare samband samt fysikalisk kemiska egenskaper skulle behovas
for att arbeta med exempelvis Sorels metod?

(6p)

Uppgift 7. En motstrdmsvirmevixlare pa 56.2 m” anvinds for virmning av 2.0 kg/s vatten
av 10°C med 4.0kg/s olja av 125°C. Oljan kyls da till 50°C.
Till vilken temperatur kan vattnet virmas, om oljeflédet minskar till 3.1 kg/s
och virmegenomgangstalet berdknas minska med 15.0%?

Givna data:

C, for oljan ér 1 890 J/(kgK).
(6p)

Uppgift 8. Pumpkarakterisktika ar ett viktigt begrepp inom pumptekniken.

a) Vad menas med pumpkarakteristika och vad &r en vanligare benimning?

b) Visa schematiskt hur en pumpkarakteristika ser ut for en radialpump!
Eftektforbrukningen kan berdknas ur pumpkarakteristikan, om en storhet
och dess variation &r kdnd. Vilken storhet dr det och hur sker berdkningen?
Visa schematiskt hur resultatet blir for radialpumpen!

c) Visa schematiskt hur pumpkarakteristikan ser ut for en utpriaglad

fortrangningspump!
(6p)

Goteborg 2009-02-27
Krister Strom

Derek Creaser
Lennart Elmeroth



Formelblad — Grundldggande kemiteknik

Reaktionsteknik

Omsittningsgraden:

N, —N,

Arrhenius ekvation:

k= Aexp(—%)

Energiteknik

Varmevixlare:

AT, — AT,

Im — " AT
In AT,
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1- exp[— NTU (
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Temperaturverkningsgrad for motstromsvémevéxlare

Correction factor F
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Separationsteknik

Antoines ekvation:

Bi
t+C,

log(Pi" ) =A, -

Wilsonuttrycket for berdkning av aktivitetsfaktor for binért system:

Iny, = —In(x, + A,X, )+ x{

A12 _ A21
X, +A X, AL X+ X,

Iny, = —ln(X2 +A21X1)_ Xl(

Y1
. . X1
Relativ flyktighet: Ay =—"
Y2
X2
dér x anger vitskefassammanséttning

y anger angfassammanséittning
1 anger lattflyktig komponent
2 anger tung komponent

Binar destillation:
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Materialbalanser:

Vyn+1 = Lxpn + DxD

Vym+1 = Lxm — Wxw

g-linje:




Vapor Composition, Mole Fraction ETHANOL
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Bifoga diagrammet till 16sningen!



Uppaift 1

6.74% DME Q... = 5 kJ (mol feed)”

16.84% H,0 o ( ) 2.12% CO

472% 0, —> Reactor [— 7'83?’ Co,

balance N, 22_'1£ H,

T, = 400°C Xop = 2 T=7c
XDME =7

CH30CHj3 + 30, — 2C0O; + 3H,0 Ry

CH30CH; + 3H,O — 2CO, + 6H> Rz

CO; + Hy, » CO + H,O R3

Basis: 100 mol s feed

FDME:FDOME_Rl_RZ

Fos :F32_3R1

Frz0 :ngo_3R1_3R2+R3
FCOZ == 2R1 +2R2 _R3

Feo = R3
FH2 = 6R1 - R3
Fy, = F182

FtOt s 100+R1 +4R2

Express as known outlet concentrations:

— R3 —

Yeo = o, = 00212 Eq. 1
_ 2Ry +2R,—R; _

Veor = Teti s = 0.0783 Eq. 2
_ 6R,—R;

YH2 = T004R,+4Ry 0.221 Eq.3

This yields 3 independent equations with 3 unknowns Ri, Rz and Rz. Solving gives:
R, = 11319 mol s™

R, = 4.8686 mol s™

Ry = 2.5569 mol s™

Then:

Fpyg = 6.74 —R; — R, = 0.7395 mol s™

F,, = 472 — 3R, = 1.3243 mol s™



0o _
Xpug = PHEZPME x 100% = 89.03% (a)

DME

0 —_—
Xoz = 2222 X 100% = 71.94% (@)

02

Now the outlet molar flow rates of all other components can be calculated:
Fi20 = 16.87 —3R; — 3R, + Ry = 8.187 mol s™

Fepp = 2R, + 2R, — R; = 9.444 mol s

Fep = R; = 2.557 mol s™

Fy, = 6R; — R; = 26.655 mol s™

Fy, = 100 — 6.74 — 16.84 — 4.72 = 71.7 mol s™

Heat loss from the reactor from the Basis: Q;,ss = 5 X 100 = 500 KJ s™

Overall heat balance for the reactor:
D FCoi(To = Tre) = D FiCor(T = Tyer) = ) RibHgi = Quoss = 0
i i i
Since enthalpies of reactions are given at the feed temperature, set T,.; = T
=Y FCou(T =Ty) = ) RibHi; = Quog = 0
i i

Calculate:
Y FiCp; = 3.921 KJ s K
Y R;AHg; = —683.4 KJ s™

Solving:

_ ZXLRiAHRi~Qioss — o
T = =S ERes 1 T = 446.8°C (b)

(c)

To thermally balance the reactions the heat generated by the exothermic reaction
(combustion of DME) should be reduced. This could be most easily done by lowering
the feed concentration of oxygen. Since the steam reforming reactions and the
combustion reactions compete for consumption of DME, this should leave more DME
for the steam reforming reaction. Since there is an excess of water feed (water
conversion is 51%) this may result in an increase in the amount of hydrogen
produced. However, this is not necessarily the case since the lower temperature,



resulting from less combustion of DME would also slow the rate of the steam
reforming reaction. In this case less hydrogen would be produced.

Uppqift 2
F.o=1kmols”
> CJO L > X,=095
C, = 0.5 kmol m”® V=2

(a)
Ideal tank reactor mole balance:
FAO _FA+TAV = O

X, F k1Ca V=0
AT (1 4 k)2

Since the reaction is liquid phase, then we assume volumetric flow rate is constant
(g = q,) then:
Fy _ Fao(1—Xy)

Ci=—"=20" A —(Co(1—X,)
A q q A0 A

Substitute into mole balance:

kiCao(1—X
XAFAO_ 1 AO( A) 2V=0
(1 + koCho(1— X))

y = (HkaCa00-X0) XaFao _ ¢ 47 3
k1Ca0(1-X4) '

(b)

It can be shown from the mole balances for ideal tube and tank reactors that the
required volume of the reactors are proportional to:

X4
Viank = Fao &)

dx,

Viank = Fao j =)



From the plot given in the question a sketch of the plot of the inverse reaction rate
against conversion would look like:

X,

From the equations above the volume of a tank reactor would be proportional to the
area of the shaded box, however the volume of a tube reactor would be proportional
only to the area under the 1/r curve over the range of Xa. Clearly the required
volume of the tube reactor would be less. The reason is because the tank reactor
operates entirely at the low reaction rate at the outlet final conversion, however the
tank reactor operates at all the reaction rates over the relevant range of conversion,
including the maximum reaction rate that is achieved at a concentration of A of about
0.12 kmol m™. Overall one can say that the tube reactor operates at a higher
average reaction rate of A.

(c)

To minimize the total reactor volume one should use a tank reactor followed by a
tube reactor. The volumes of each reactor would be proportional to the areas
indicated in the plot below:




The tank reactor should operate at the maximum reaction rate so that the outlet
concentration (and concentration in the tank) is about 0.12 kmol m™. The tube
should be used to reduce the concentration of A further to the final required level
(final conversion), over a range of concentrations where the reaction rate drops
sharply.

Uppaqift 3
A—->R+S r=kC,
qg=4m’s’ _ 5 _ 5
AR:N,
4:1:5
Fl, = 4m®|molK | 10° Pa | — 101.7 mol &
s |[8314Pam’® | | (200 + 273.15) K '

Fao = = Fl = 40.67 mol ™

Ideal tube reactor mole balance for A:

dF,
W =Ty = —kCA
Foo 24— ke

A0 dV - A

Now must express Ca in terms of Xa, note that total molar flowrate and volumetric flow
rate are not constant due to reaction stoichiometry and since reaction is gas phase.

Fy = Fgo — XaFyo
Fr = Fro + XaF4o
Fs = Fgo + X4Fy0
Fyo = Frog

Fiot = Froto + XaFao

P FAO_XAFAO P _ 1_XA P

C,h=v,—=—220 44  __~ =4
A= YART ™ Fopro + X4Fao RT _ 10/4 + X, RT

Sub Ca expression into mole balance:



F aX, <P>1—XA
40°qy — "\RT/ 25+ X,

|4

_ FyoRT jXA 25+ X,
0

X
kP 1—XAdA

FaoRT __40.67 mol | 8.314 Pam® | (200 +273.45)K | _ 1 4,
P s | mol K | 10° Pa I

From an integral table:

Xa + bX bX ag-—bc. (c+gX
j dX =—+ > ln( )
o CtgX g g c
Then:
F,oRT
= Ak"—P [-X, —3.51n(1 — X,)]

Solving for Xa:

Xa=0.95



Uppaift 4.

Data:

Sokt:

xr=0.50
n=3

Vv, _
Jw =20
a) xw = 0.30 vad ir da xp?
b) anin

c) F/D
d) xpdiL=0

Losning:

W, Xy

a) Materialbalans over aterkokaren och en godtycklig botten nr n.

\_/yn = EXn_l + WXW

w
Xpn-1 + VXW

<l ==

Yn =
Totalbalans dver dterkokaren samt aterkokningsforhdllandet ger

L=V+W, —=20

2=

</l
N W

vilket ger att

Nedre driftlinjen kan nu konstrueras. ”Stega” tva steg, botten 3 och aterkokare.
Konstruera ovre driftlinjen sé att tv steg kan 16sas grafiskt = xp =0.77



b) Ovre driftlinjen kan tecknas y, = %xn_l + % vid minimalt aterflodesfor-

héllande Ruin dr — D —(0.5] = Ry=0.51

min

c) F=D+W
Fxg = Dxp + Wxyy

Vilket ger att g =2W ch g =2.35

XF—Xw

d) Da aterflodet L=0 kommer &nga fran botten 3 att inte att mota ndgon vitskeformig
strom var for xp =y3; =0.60

Svar: a) 0.77 b) 0.51 ¢) 2.35 d) 0.60




Uppaift 4.

Losning:

125°C

50°C é "

10°C

A=56,2m’

m,=2,0 kg/s

my=4,0 kg/s

Cpy = 4,18 kJ/(kgK)

Cp, =1,89 kJ/(kgK)

Uz/U1 = 0,85

Rékna ut U;:

q=m*Cp,*AT = 4,0 * 1,89 * (125 — 50) = 567 kW

q=my*Cp,*AT = 2,0 * 4,18 * (T, — 10) => T," = 10 + 567¢3/(2,0*4,18) = 77,8°C
U, = g/(A*ATim) = 567e3/(56,2%(47,2-40)/In(47,2/40)) = 231,9 W/(m’K)
Los for nya fallet med U, och NTU-metod alt iterering:

Iterering:

U, = 0,85*U, = 197,1 W/(m’K)

Q = Up*Ax* AT} =m, *Cpo*(125°C —T,"") = m, *Cp, *(T," — 10°C)

Gissa T,"' => q=> T, => Siitt in i U,*A,*AT),, => q, samma?

q=
T, [°C] g=m, *Cp,AT |T," U>*A>*ATim
50 439.4 62,6 5582
40 498 69,6 458.8
45 468,7 66,1 508,8
425 4834 67,8 483,9

NTU-metoden :

Co=3,1*1,89=5,859
C,=2*4,18=8,36



Co = Chin

NTU = Uy*A/Cpin = 197,1 * 56,2 /(3,1 * 1,89) = 1,89

Cmin/Cmax = 5,859/8,36 = 0,70

Ur diagram => Epsilon = 0,70

q = Chin * epsilon *(125°C - 10°C) = 5,859 * 0,7 * 115 =471,6 kW
T," =10 + 471,6/(2*4,18) = 66,4°C

To" = 125 — 471,6/(3,1*1,89) = 44,5°C





