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Abstract

Recycling solvents used in the synthesis of biofuels is of great importance to create a sustainable process
and economic benefits. This thesis investigates the recycling of ethanol and butanol from bio-oil, which are
used as solvents in a biorefinery process. Distillation showed high potential and was further investigated
through simulations and laboratory verification. The study utilized the NRTL model for simulation in Aspen
Plus. The discussions revolved around process design considerations, energy requirements, and investment
costs associated with each distillation column. Laboratory verification could not completely confirm
simulation results, but generated results in the same direction, indicating successful separation with
deviations attributed to experimental constraints. Further analysis suggested avenues for refinement,
including extensive characterization of bio-oil components, exploration of combined separation techniques
and scaling up the laboratory equipment for closer emulation of industrial conditions. Overall, the study
demonstrates the potential of distillation as a viable method for solvent recovery in biorefineries, while also
identifying opportunities for future research and development to further improve the separation and

scalability.



Sammanfattning

Att atervinna losningsmedel som anvands vid syntes av biodrivmedel &r av stor vikt for att skapa en hallbar
process och ekonomiska fordelar. | detta examensarbete utreddes atervinning av l16sningsmedel i form av
etanol och butanol, som anvands vid tillverkning av bioolja fran bark. Den separationsmetod som lampade
sig bast visade sig vara destillation, vilket valdes att vidare understkas i simuleringar samt laborativ
verifikation. Destillationsprocessen som simulerades i Aspen Plus ar baserad pa NRTL-modellen.
Processdesign, energibehov och investeringskostnad diskuterades for respektive destillationskolonn. Den
laborativa verifikationen kunde inte full it bekrafta simuleringens resultat men visade pa en liknande
separation, begransad av den laborativa kolonnens egenskaper. | vidare analys foreslas mojligheter till
vidareutveckling, vilket innefattar en utforlig karaktarisering av biooljans komponenter, utforskning av
kombinationer av separationsmetoder och uppskalning av den laborativa uppstéliningen for att narmare
efterlikna industriella forhallanden. Sammantaget visar studien potentialen hos destillation som
separationsmetod for atervinning av losningsmedel i bioraffinaderier, med majligheter att vidareutveckla

for att forbattra separationen och skalbarheten.



Férord

Detta examensarbete genomfordes 2024 vid Lunds Tekniska Hogskola, inom ramen for institutionen for
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Vidare vill vi aven tacka var handledare, Ola Wallberg, for stod och vagledning under arbetets gang.
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till studiens framgang.
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1. Introduktion

Att utnyttja biomassa for tillverkning av fornybara branslen har under de senare aren blivit allt vanligare
(Nghiem, Kim and Yoo, 2022). Det finns en uppsjo av litteratur som beskriver hur olika typer av biomassa
kan processas for att tillverka alternativa, icke-fossilbaserade, produkter sisom bioolja (Lee and Shah,
2012; Halder, Goyal and Aneja, 2023; Dessie et al., 2023). Vid fdrbehandling av biomassa i ett
bioraffinaderi kravs ofta nagon form av lésningsmedel (Galbe and Wallberg, 2019). Kontinuerlig tillforsel
av losningsmedel blir dyrt, bade att kdpa in och eventuellt destruera, vilket gor det ekonomiskt fordelaktigt
att atervinna dessa i sé stor utstrackning som mojligt (Smallwood, 1993). Atervinningen ar fordelaktig dven
ur ett miljoperspektiv. Idag produceras losningsmedel i huvudsak av fossila, andliga, resurser och nar
I6sningsmedlet anvants gar det nastan uteslutande till energiatervinning, genom forbranning (Kerton and
Marriott, 2013). Genom att implementera metoder for atervinning av lésningsmedel kan resurser saledes
utnyttjas till sin fulla potential, vilket bidrar till minskad miljopaverkan (Smallwood, 1993). I litteratur finns
dock fa utredningar pa hur atervinning av de kemikalier och I6sningsmedel som anvands i processen for
biobaserad olja ska ga till. Detta ar till stor del pa grund av att de flesta studier anvant sig av forangning,
utan att ga in i detalj om utbyte och renhet for produkten och l6sningsmedlet (Kosinkova et al., 2015; Zhang
and Zhang, 2014; Dimitriadis and Bezergianni, 2017; Chacon-Parra, Lewis and van Eyk, 2021;
Khalekuzzaman, Fayshal and Adnan, 2024; Chen et al., 2018). | en ytterligare rapport pavisas det att mer
forskning inom omradet kravs for noggranna optimeringar av sadana typer av processer (Suryawanshi et
al., 2020). I denna rapport undersoks metoder for atervinning av Iésningsmedel som anvénds vid produktion
av bioolja. Biooljan som undersoks ar tankt att produceras av Votion Biorefineries AB och Preem AB, som

en del av den grona omstallningen hos Preem, dar flertalet fornybara ravaror undersoks for potential.

1.1. Bakgrund

Under ar 2022 anvandes 604 ExaJoule (604 x 108 Joule) av energi i vérlden (Energy Institute, 2023a). |
Europa stod fossil energi, sa som kol, olja och naturgas, for 77,0 % av den totala energianvandningen ar
2022, en minskning fran 78,1 % ar 2021 (Eurostat, 2024). Sett Gver varlden kom totalt 81,8 % av
energiforsorjningen fran fossila kallor, en minskning fran 82,3 % ar 2021 (Energy Institute, 2023b).
Daremot okade den totala anvandningen av fossil energi med 0,8 % fran 2021 (Nasralla, 2023). Att den
fossila andelen minskar samtidigt som den absoluta méangden fossil energi Gkar, beror pa en okad
efterfragan av energi. Med en vaxande befolkning spas det globala energibehovet fortsatta oka framover
(United Nations). Samtidigt maste mangden utslapp minska med 43% for att de globala utslappsmalen som
satts i Paris och Dubai, for max 1,5 °C uppvarmning, ska nds (United Nations, 2023). For att nd malen

behdver darmed bade Europa och resten av varlden se till nya satt att producera energi. Detta leder till att
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alternativa energikallor nu undersoks, for att bade ersatta fossil energi, och tillgodose det 6kande behovet

av energi.

En av manga lovande fornybara kallor som kan anvandas for tillverkning av biodrivmedel ar restprodukter
fran andra fornybara industrier, sa som exempelvis skogsindustrin och matindustrin. Biooljan som
underscks i det har arbetet kommer forst och framst att vara tillverkad av bark, en restprodukt fran svensk
skogsindustri. Bark ar en av manga majliga kallor till rdmaterial som kan anvandas i denna process, aven

en kombination av olika material kan vara mojligt att anvanda framéver (Aldén, 2010).

| ett bioraffinaderi kan man idag framstélla en rad olika produkter fran biomassa, allt fran malarfarg och
tandkram till el och bransle. Malet ar att nyttja biobaserade resurser pa ett effektivt satt och samtidigt
utveckla produkter som kan ersatta de som tidigare varit fossilbaserade (RISE Research Institution of
Sweden, 2024). Man brukar dela upp processen som sker i ett bioraffinaderi i tva steg. | forsta steget
forbehandlas biomassan och separeras till anvédndbara mellanprodukter. | det andra steget omvandlas dessa
mellanprodukter med hjélp av kemiska eller biotekniska metoder till fardiga produkter sdsom kemikalier,

polymerer och brénslen (Wagemann and Tippkétter, 2019).

Framstallning av bioolja gors pa olika satt. Den process som studeras i detta arbete liknar hydrotermisk
forvatskning (HTL), en teknik som anvénds for att direkt omvandla biomassa till bioolja i nérvaro av ett
I6sningsmedel och i vissa fall katalysatorer. Reaktionerna sker vid hogt tryck och héga temperaturer och
resulterar i sonderdelning och depolymerisation. Produkten som bildas bestar av bioolja, vattenfas med
l6sta kemikalier, fasta rester och gas (Dimitriadis and Bezergianni, 2017). Som lésningsmedel anvands

vanligen nagon form av alkohol, for att sénka viskositeten av den annars trogflytande biomassan.

Vid HTL av cellulosabaserad ravara genereras generellt en bioolja med hogt varmevarde, lagt
vatteninnehall och en syrehalt lagre an 10 % (Bensaid, Conti and Fino, 2012). Oljan visar sig dock ha hdg
viskositet, korrosiva egenskaper och relativt lag stabilitet (Dimitriadis and Bezergianni, 2017). Det &r
viktigt att notera att biooljans fysikaliska egenskaper ar svara att bestimma med noggrannhet, da de skiljer
sig mycket baserat pa ravara, processinstallningar och férbehandling (Machado et al., 2022). Det har
daremot pavisats att bioolja producerad via HTL kan fa viskositeter upp mot 1000 Pa s (Haarlemmer et al.,
2016; Ramirez, Brown and Rainey, 2015). Haarlemmer et al. pavisar dock att viskositeten av bioolja
producerad fran HTL av boktra sjunker fran 700 Pa s vid 30 °C till 520 mPa s vid 80 °C (Haarlemmer et
al., 2016).
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Egenskaperna hos den tillverkade oljan beror pa ravaran som anvéands. Sandstrom et. al. fann i en
undersokning av skogsrestprodukter och bark, fran tall, gran och bjork, fran Smurfit Kappa i Pited, att dessa
innehaller till storsta del lignin. Darefter kommer cellulosa och hemicellulosa. Bark innehaller daremot
nagot fler extraktivamnen &n andra undersokta ravaror (Sandstrom et al., 2016). Utifran att lignin &r den
storsta byggstenen i de bada ravarorna kan ligninderivat undersokas, for att se vad biooljan kan innehalla.
Biooljans sammanséttning ar av betydelse for att bestamma flyktighet och I6slighet av ingdende amnen.

Biooljans sammanséttning varierar dven en del beroende pa val av tillverkningsmetod.

Vid HTL fran vedbaserad biomassa, sasom bark, kan dock vissa slutsatser dras. | en rapport som studerar
HTL av organiska restprodukter redovisas det att bioolja fran skogsbaserade restprodukter innehaller till
storsta del aromatiska féreningar, och darefter alifatiska kolfoéreningar. De aromatiska kolféreningarna
kommer till stor del fran ligninet, da lignin &r den enda naturliga kallan till aromatiska kolféreningar
(YYahaya, Ursel and Idris, 2020; Kulikova et al., 2023). Detta innebar att en stor del av komponenterna i

biooljan kommer vara aromater erhallna fran lignin.

I tillverkningsprocessen som studeras i denna rapport anvands tva olika lsningsmedel for att produkten
ska vara hanterbar. Etanol anvands som I6sningsmedel i processen da den har gynnsamma egenskaper.
Darefter kommer ett demetalliseringssteg dar vatten tillsétts, vilket forutsatter att etanolen separeras fran
biooljan i forvag, da etanol &r loshart i bade vattnet och biooljan. Vidare i processen anvands aven butanol,

som behdver avlagsnas infor nésta steg i behandling av biooljan (Edling Hultgren, 2024).

1.2. Problemformulering

Behovet av alternativa energikallor éppnar upp foér utveckling av nya processer. VVotion Biorefineries AB
utvecklar en process dar ramaterial i form av olika sorters biomassa, sasom bark, anvands for tillverkning
av biodrivmedel. Biomassan omvandlas i ett forsta steg till bioolja genom en process som liknar
hydrotermisk forvatskning, HTL. | denna process uppstar behov av atervinning av I6sningsmedel. | det har
arbetet ska olika metoder att atervinna lagvardiga alkoholstrémmar inom bioraffinaderier utvarderas med
hjalp av tillganglig litteratur, processimulering och laborativ verifiering. Mer specifikt skall forst
undersokas hur etanol kan separeras fran bioolja, och darefter hur butanol kan separeras fran bioolja.
Dessutom ska mangden etanol varieras mellan 25 % och 75 % av det totala flédet till forsta separationen

for att undersoka dess paverkan.
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1.3. Syfte

Examensarbetets syfte ar att utgora underlag for design av delsystem inom bioraffinaderiet, sa att den mest
gynnsamma metoden for atervinning av l6sningsmedel kan viljas. Skalan utgar ifran en produktion av 100
000 ton bioolja per ar. Det ska darmed undersokas vad biooljan bestar av, samt vidare hur olika
separationsmetoder fungerar i kombination med bioolja och l6sningsmedel, for att slutligen redovisa en

rekommenderad separationsmetod.

1.4. Disposition av rapporten

Rapporten kommer forst att ndmna ingaende amnen i biooljan och potentiella metoder som kan anvandas
for separation av bioolja och I6sningsmedel, samt varfor de eventuellt fungerar eller inte fungerar. Darefter
kommer resultat fran tester av metoder i Aspen Plus och pa labb att redovisas tillsammans med en
teknoekonomisk analys av den valda processen. Slutligen presenteras en diskussion av arbetet samt

rekomendationer for vidare arbete, som f6ljs av en slutsats.

1.5. Avgransningar

Simulering av vissa separationsmetoder i programvaran utfors inte pa grund av tekniska begrénsningar och
tillgangliga resurser. I simuleringen finns &ven verktyg for bland annat vdrmeintegration, vilket har [dmnats

utanfor detta arbete. Detta da detta delsteg forvantas vara en del av en storre anlaggning.

Tillgangen att utféra experiment av de metoder som beskrivs i litteraturstudien ar begransad, vilket aven

paverkar mojligheter att genomfora alla 6nskade analyser.

Endast investeringskostnader (CAPEX) for den presenterade processen redogors i denna analys. De faktiska
driftkostnaderna (OPEX) ldémnas darhan. Nedan i rapporten nadmns ordet “driftkostnad” flitigt. |
sammanhangen av resultat och diskussion bestar dessa enbart av kostnader fér forlust av 16sningsmedel och

bioolja samt for tillverkning av anga. Dessa ar ej kompletta driftkostnader.



2. Material och metod

For att rapporten ska resultera i ett underlag for val av en slutgiltig metod foér separation av I6sningsmedel
kommer foljande metodik och material att appliceras. Till en borjan kommer en litteraturstudie att
genomforas for att undersoka tidigare studier inom omradet. Darefter kommer biooljans innehall att
undersokas utifran litteratur och data fran Preem AB och Votion Biorefineries AB. Utifran biooljans och
I6sningsmedlens egenskaper kommer mojliga separationsmetoder att undersdkas. De metoder som har
potential undersoks vidare i Aspen Plus, for bedémning av hur val de fungerar. Den metod som fungerar
bést i Aspen Plus véljs ut. Det & mojligt att alla utvalda metoder inte &r mdjliga att simulera i Aspen Plus,
i sddana fall bedoms metoden utifran relevanta kallor, som kan pavisa data och resultat som bedéms vara
relevanta for detta sammanhang. Utifrdn den slutgiltigt valda metoden ska en laborativ verifikation
genomforas. Simuleringen utgor darefter underlag for en teknoekonomisk analys. Baserat pa det foreslas
ett slutgiltigt val av separationsmetod samt hur &mnet bor utforskas vidare. Nedan presenteras metoder och

material mer ingdende for simulering respektive laborativ verifikation.

2.1. Simulering

Simuleringen baseras, som namnt ovan, pa en produktion av 100 000 ton bioolja per ar. Anlaggningen antas
vara i drift 320 dagar per ar, vilket motsvarar ungefar 1,5 manader driftstopp per ar. Inflddet av bioolja blir
saledes 13 000 kg/h. Etanol varierar mellan 5 069 kg/h (25 %), 15 648 kg/h (50 %), 51 456 kg/h (75 %),
motsvarande helt ren etanol. Butanol blandas sedan in med ett fléde av 29 400 kg/h, motsvarande helt ren
butanol, vilket motsvarar en koncentration pa 70 % av det totala massflodet in i butanolseparationen. | bade

butanolen och etanolen férekommer vatten som orenhet i den faktiska inblandningen.

For simuleringen anvands institutionens datorer kopplade till licenser for Aspen Plus. Versionen som

anvénds ar Aspen Plus V14,

Vid simulering i Aspen Plus ar det viktigt att korrekta data och inputs appliceras. Den separationsmetod
som beddms kunna simuleras i Aspen Plus &r destillation. Ifall det véljs att simulera destillation, med
bioolja, vatten, etanol och butanol &r det viktigt att den valda metoden fungerar val for en bred skara av
egenskaper. Den valda metoden for detta fall var NRTL. NRTL star for Non-Random Two Liquid, och &r
en aktivitetskoefficientbaserad modell. Det andra alternativet &r modeller baserade pa Equation Of State,
men dessa lampar sig inte for polara komponenter (Al-Malah, 2016). | simulering antas det heller inte att
vatten kommer att befinna sig i en egen fas, fritt fran fororening, och darfor valdes Free Water: No,

tillsammans med free water-modellen STEAM-TS, alternativ 3 (Byluppala, 2010).

10
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For att simulera destillation i Aspen Plus finns framst tre alternativa modeller. Dessa inkluderar DSTWU,
DISTL och RADFRAC. Modellerna dkar i svarighetsgrad och komplexitet. Darfor valdes det att borja med
DSTWU, ga vidare till DISTL med de beraknade resultaten i DISTWU, och sedan fortsétta till RADFRAC
darifran. Val i RADFRAC varierades bland annat energi i aterkokaren och refluxforhallande, for optimering
av kolonnen. For jamforelser av olika inputs gjordes kéanslighetsanalyser. | dessa kanslighetsanalyser ingar,
i de flesta fallen, driftkostnad, forlust av I6sningsmedel, forlust av bioolja samt renhet av produkten. Den
driftkostnaden bedoms utifran tabell 1, dar forluster och energibehov summeras baserat pa det angivna
priset. Priser fran kallor &r givna i dollar och euro, men approximerade till svenska kronor, cirka 10 kr per

dollar. For energikostnaden har en effektivitetsgrad pa 50 % anvants, utéver vérdet presenterat i tabellen.

Tabell 1. Kostnader for respektive rdvara som anvands i processen (Mike, 2024; Edling Hultgren, 2024;
Molnsatra Gérd, 2024; ECHEMI, 2024).

Amne Etanol n-butanol Bark Bioolja Etylen- Pellets
glykol
Kostnad 11 kr/liter 25 kr/kg 1 kr/kg 15 kr/kg 6 kr/kg 0,4 kr/kWh

| fallet da destillation simuleras kommer storlek och korinstallningar for dessa kolonner att erhallas. Dessa
kan fas ut genom utférandet av kanslighetsanalyser pa utvalda parametrar. | detta fall de foljande fem
parametrarna: effekt i aterkokaren, antal bottnar, matarbotten, tryck i toppen samt tryck i botten.
Parametrarna presenteras i tabell 2 nedan. Parametrarna optimeras utifran renhetskrav eller forlustkrav som
satts pa ett flode ut ur kolonnen. For varje krav som 6nskas kravs en variabel som kan forandras, i detta fall
refluxforhallande. | vissa fall kan en jamforelse vid en viss forlust av ett specifikt &mne vara intressant, i
sadana fall kan ett variabelt refluxforhallande kombineras med att variera en av de fem utvalda

parametrarna.

Tabell 2. De fem parametrarna for kanslighetsanalysen.

Effekt i Antal bottnar i Tryck i toppen  Tryck i botten
2 Matarbotten
Parameter aterkomsten kolonnen [] av kolonnen av kolonnen
[kw] [st] [Bar(a)] [Bar(a)]

Att optimera en parameter i taget valjs ut som metod for att ge en rimlig méngd kombinationer att prova,

samt att korrelationer enkelt kan kopplas till individuella parametrar.
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Simuleringarna bedoms slutligen utifran den beddomda driftkostnaden, miljopaverkan, samt

investeringskostnaden.

2.2. Laborativ verifikation

For att stédja teori och simuleringar utférdes en laborativ verifikation. Detta innefattar bade framstéllning
av bioolja samt separation av de l6sningsmedel som anvands vid framstéliningen. Framstéllning av oljan
gjordes i en omrord 500 ml-reaktor avsedd for hdga tryck och temperaturer, se figur 1 nedan. Ravaran som
anvandes ar bark som torkats och finfordelats, figur 2. Separationen av etanol respektive butanol fran oljan
utfordes med hjalp av destillation. Uppséttningen av destillationsanordningen visas i figur 3. Forsoket

genomfdrdes i ett antal delsteg som redogdrs nedan.

Figur 2. Finfordelad bark som ravara for tillverkning av biooljan.
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Kylvatten in

Kylvatten ut

f

Figur 3. Destillationsanordning for laborativ verifikation. Notera att termometern placerades under vétskans
yta i verkligheten.

2.2.1 Material

Biomassa i form av finmald, torkad, bark anvandes som ravara for tillverkning av biooljan. For att undvika

en alltfor kraftig kokning vid destillationen anvéndes boiling chips.

2.2.2 Metod

Tillverkningen av bioolja borjade med att tillsatta bland annat bark och kokvétska till reaktorn. Blandningen
hettades upp och hélls upphettad under omrérning. Tryck och temperatur i reaktorn évervakades under hela

forloppet. Blandningen fick sedan svalna av innan den fordes dver i en stor bagare.

| separationssteget separerades etanol fran den tillverkade biooljan via destillation. Blandningen placerades
tillsammans med boiling chips i en kolv 6ver en aterkokare. En termometer placerades i vétskan for att
kontrollera dess temperatur. Till kondensorn kopplades tva slangar for kylning, en for inkommande
kylvatten och en for utgdende kylvatten. Blandningen varmdes tills dess att den borjade koka varpa etanolen
forangades och strommade genom kondensorn dar den kondenserade. Destillatet samlades sedan upp i en

glaskolv i andra &nden.

Butanol tillsattes sedan till biooljan i dverskott och blandningen fordes tillbaka till reaktorn dér den
varmdes. Oljan blandades sedan med en vattenfas. Blandningen fordes over till en glasbégare for att
sedimentera, cirka en timme. Vattenfasen kunde sedan avlagsnas fran botten av bagaren med hjélp av en

pipett, vilket ldamnade kvar en blandning av bioolja och butanol.

13



Slutligen separerades butanol fran oljan med hjalp av samma destillationsanordning som anvandes for att
avskilja etanolen. Detta gjordes i tva omgangar pa grund av att slutprodukten efter forsta omgangen var allt
for flytande for att inte innehalla mer lsningsmedel. Temperaturen noterades under bada omgéangarna for

hela forloppet.

For att undersoka destillatet fran de tva separationerna, togs ett antal prov som senare analyserades med
High Performance Liquid Chromatography, HPLC. Standarderna som anvandes for analysen var etanol
(10,19 g¢/L) och butanol (10,05 g/L). Proverna forbereddes genom att spadas med faktor 100 i tre replikat &
5 mL och sedan filtreras genom ett 0,22 um filter (cellulosaacetat). Darefter fordelades 1 ml av vardera
prov i HPLC-vialer. Proven injicerades for analys (20 puL sample volume) vid en flodeshastighet pa 0,5
mL/min. Svavelsyra (5 mM) anvandes som mobilfas och polymer i form av sulfonerad polystyren

divinylbensen (8% cross-linkage) som stationarfas.

2.3 Teknoekonomisk analys

Kostnader involverade i projektering delas vanligtvis in i tva breda kategorier, kapitalkostnader och
driftkostnader. Kapitalkostnader &r de kostnader som ror konstruktionen av anléaggningen, exempelvis
kostnader av diverse enheter. Driftkostnader &r de kostnader som ror den faktiska tillverkningen,
utvecklingen och distributionen (Haydary, 2018). De kapitalkostnader som beraknas i denna rapport &ar
kostnad for respektive kolonner samt dess tillaggskostnader. Kostnader ar estimerade genom Aspen Plus
Economic Analyzer, APEA, en programvara som finns tillganglig i Aspen Plus V14. Dessa kostnader
baseras pa forsta kvartalet 2022, och har sedan skalats till januari 2024 utifran Chemical Engineering Plant
Cost Index, CEPCI. | januari ar 2022 lag indexet pa 797,6 och i januari 2024 lag det pa 795,1 (Maxwell,
2024). Utover detta anvands tumregler for tillaggskostnader, for att ta hansyn till 6vriga kostnader som
uppkommer, bland annat kostnader for frakt, installation och byggnader (Karlsson, 1997). Faktiska
driftkostnader for processen beraknas ej, utan de kostnader som presenteras som driftkostnader ar kostnader

for forlust av kemikalier/bioolja, samt pris for anga i aterkokaren.
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3. Resultat

Har presenteras forst resultat av litteraturstudien i form av fysikaliska egenskaper hos biooljan och
I6sningsmedlen samt ett antal mojliga separationsmetoder. Darefter redogors resultat fran simuleringar,

laborativ verifikation och teknoekonomisk analys.

3.1. Fysikaliska egenskaper

For effektiv separation av en blandning kravs forst bestimning av de ingdende d&mnena, samt darefter

respektive dmnes fysikaliska egenskaper och interaktioner.

3.1.1. Biooljans egenskaper och innehdll

For att kunna bestdamma biooljans sammansattning analyseras en bild enbart given visuellt, ej presenterad
i rapporten. Denna bild visar kokpunktsanalyser av bark samt lignin vid upparbetning pa samma satt som
for barken i denna rapport. | bilden ser man en procentuell representation av kokpunktsférdelningen, med
olika hoga toppar fordelade utmed ett temperaturintervall. Om man utnyttjar HTL pa enbart lignin, en
naturlig komponent i bark, i syfte att utvinna aromatiska och fenoliska molekyler, finns det en uppsjé av
molekyler som kan bildas (Yahaya, Ursel and Idris, 2020). Ut6ver ligninderivat bor &ven extraktivamnen
fran barken finnas i slutgiltiga biooljan. Vid en analys av essentiella oljor fran bark, fran barrtrad i Egypten,
fann en rapport av Salem et. al. att ungefér en tredjedel bestod av a-pinen och en tredjedel av 3-karen
(Salem, Ali and Basalah, 2014). I en rapport frén Finland pévisas det att a-pinen och 3-karen ar de tva
storsta delarna av den essentiella oljan &ven i Pinus Sylvestris (tall) barr och trd (Manninen et al., 2002). En
annan rapport skriver att det finns tva olika kemotyper av Pinus Sylvestris i Europa; en med hogt innehall
av B- och a-pinen, och en med 3-karen och a-pinen (Rodrigues et al., 2017). Darmed &r det sannolikt att o-
pinen och antingen 3-karen eller B-pinen &ven utgér en stor del av den slutgiltiga biooljan i detta projekt.
Vid en jamforelse av kokpunkter for ligninderivat och de tre extraktivimnena, med topparna som
presenterades, upptacktes det att tre av de hégre topparna sammanfaller vdl med a-pinen, guajakol samt 4-

ethylguajakol eller 3-metyl catechol.

Analyserar man dven topparna mellan a-pinen och den tredje hoga toppen kan B-pinen utldsas som ett av
dgmnena i den dubbla toppen efter a-pinen. Toppen strax darefter sammanfaller v&l med 3-karen. Toppen
till hoger om 3-karen, med 186 °C i kokpunkt kan vara terpinolene. | samband med detta bor dven

ligninderivatet fenol, med en kokpunkt pa 182 °C, aterfinnas.
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Tallolja ar en produkt som bildas i massabruk, vid kokning av vedbaserad ravara. En vanligt forekommande
syra i tallolja &r oleinsyra, vilket &r en enkelomattad fettsyra med 18 kol (Fernandes and Cabral, 2007).
Denna kokar vid 360 °C och kan férvantas representera en topp i biooljan. De nio ndmnda féreningarna
presenteras i tabell 3. Det finns en stor del fler sma toppar, men dessa tas inte med i tabell 3, utan antas ha

liknande egenskaper som de &mnen som identifierats.

Vid HTL bildas dven en mangd syror och alkoholer (Arun et al., 2020). Sma, lattflyktiga syror och alkoholer
sdsom myrsyra, attiksyra och metanol finns med stor sannolikhet med i biooljan ocksa. Dessa komponenter

bildas i nedbrytningsprocessen av sockermolekyler som finns i barken (Arun et al., 2020).

Biooljan innehaller en stor andel ligninderivat. Vid temperaturer mellan 200 och 275 °C, kan
polymerstrukturen borja brytas ned hos lignin, och over 400 °C paborjas den huvudsakliga
nedbrytningsprocessen (Brebu and Vasile, 2010). Med tanke pa att biooljan producerats vid forhéjt tryck
och temperatur, bor polymerstrukturen redan vara nedbruten och temperaturer under 400 °C bor inte
paverka ligninet i biooljan negativt. Daremot har denna nedbrytande processen enbart skett vid en hog andel
etanol i blandningen. Beroende pa biooljans tillstand och val av I6sningsmedel samt koncentration av
I6sningsmedel, finns en viss sannolikhet att de nedbrytande processerna kan forandras och paverka biooljan
pa nytt. Darmed ar biooljans temperaturstabilitet inte helt utredd, utan kan komma att paverkas av dess

sammanhang.

I denna rapport definieras alla &mnen med en kokpunkt éver n-butanol (118 °C) som en del av den
onskvarda biooljan. Detta baseras pa att de &mnen som kommer ut innan har en hog polaritet som forsamrar
demetalliseringen, och dérmed helst avyttras dessforinnan. Utéver detta &r det inte dnskvart att ha alltfor
mycket syre per kolatom i molekylen, dd detta minskar dess potential for vidare upparbetning till

anvandbart drivmedel.

Tabell 3. Kokpunkter (vid 1 bar) och molvikter for amnen som potentiellt finns i biooljan (Haynes, 2014).

Férening a-pinen B-pinen 3-karen Terpinol- Fenol Guajakol 4-e_ty|- s-metyl Olein-
ene guajakol catechol syra
KOFF(’:”]"'“ 156 166 171 187 182 204 237 248 360
Molvikt

[g/mol] 136,23 136,23 136,23 136,23 94,11 124,14 152,19 124,14 282,46
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Att hitta exakta amnen utifran kokpunkt kan vara svart, da viss interaktion kan forekomma. Dessutom kan
flera amnen ha narliggande kokpunkter. Utifran tabell 3 kan det daremot uttydas att de extraktivamnen som
potentiellt identifierats &r isomerer. De innehaller heller inget syre, vilket 6kar sannolikheten for att dessa
extraktivamnen interagerar pa liknande satt med etanol, butanol, samt ligninderivat, da de har liknande
struktur. De extraktivimnen som har kokpunkt vid B-pinen analyseras darfor inte vidare, utan antas ha

liknande egenskaper som B-pinen.

De d&mnen som identifierats ovan baseras pa litteratur fran tidigare studier dar det kan uttydas vilka amnen
som kan ingd i biooljan. Att det ar exakt dessa amnen, samt att det inte sker nagra ytterligare nedbrytnignar
eller sidoreaktioner nar de stéter pa forhallandena i HTL-reaktionen som féranligger separationen i denna
rapport, finns det i denna rapport inga studier som med sakerhet kan bekréfta. De presenterade amnena &r

darmed enbart uppskattade utifran den presenterade litteraturen och kokpunktsfordelningen.

3.1.2. Lésningsmedlens egenskaper

Som namndes i tidigare avsnitt innehaller biooljeldsningen en stor andel etanol, och lite vatten nar den nar
forsta separationen . Nasta steg anvander butanol som losningsmedel, vilket darefter maste separeras fran
biooljan for att atervinna butanolen. Utifran processens tillvagagangssatt kravs det saledes att bade etanol

och butanol separeras fran biooljan, i tva olika omgangar.

| tabell 4 jamfors kokpunkt, viskositet, densitet och molvikt for Idsningsmedlen; etanol, n-butanol och

vatten. Datan géller vid atmosfarstryck och 25°C.

Tabell 4. Fysikaliska egenskaper for etanol, n-butanol och vatten vid 25°C och atmosfarstryck (Smallwood,
1993; Blackman and Gahan, 2014).

Kokpunkt Dynamisk Densitet Molekylvikt
[°C] viskositet [Pa-s] [kg/m?] [g/mol]
Etanol 78 1,08 - 10°® 785 46
n-Butanol 118 3,0-10° 806 74
Vatten 100 0,89 - 103 997 18

Vid jamforelse av kokpunkter syns det att de ar lika varandra, med etanol lagst, och n-butanol hdgst. Vidare
har bade etanol och vatten liknande viskositet. Viskositeten for n-butanol ar hogst, men den &r inte hog.

Exempelvis har honung en viskositet mellan 0,4 och 23,4 Pa s (Yanniotis, Skaltsi and Karaburnioti, 2006).
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Densiteten for etanol och n-butanol &r runt 800 kg/m?, vilket ar ungefar fyra femtedelar av densiteten for

vatten. Samt, alla tre &mnen har molvikter under 75 g/mol, vatten lagst och n-butanol hogst.

I systemet som studeras i denna rapport finns ett antal komponenter som bildar azeotroper. Etanol bildar
ingen kénd azeotrop med n-butanol. Daremot bildar etanol azeotrop med vatten vid 78 °C och 96 vikt%
etanol (Smallwood, 1993). Butanol formar azeotrop med vatten vid 93 °C och 58 vikt% n-butanol
(Smallwood, 1993).

3.1.3. Jamférelse

Etanol, butanol och bioolja har vissa liknande egenskaper, men de skiljer sig pa flera satt. Tabell 3 och 4
ovan presenterar nagra viktiga fysikaliska egenskaper for amnena. Som namnt ovan, i del 3.1.1., kan den

totala biooljans egenskaper dock variera nagot beroende pa exakt komposition.

Vid en 6vergripande jamforelse kan man dock konstatera att biooljan som helhet har hdgre viskositet an
I6sningsmedlen. Vidare har en majoritet av &mnena, och alla av de nio utvalda komponenterna, hogre
kokpunkt &n l6sningsmedlen. Det skiljer nastan 80 °C mellan etanol och a-pinen, samt 40 °C mellan n-
butanol och a-pinen. Vidare gar det att urskilja att de nio &mnena ar storre an lésningsmedlen, med ungefar
50 g/mol mellan n-butanol och guajakol. Fenol har en molekylvikt ndrmare butanol, men finns enbart i liten

méngd i den totala oljan. Det finns darmed skillnader mellan kokpunkter och storlekar pa molekylerna.

Med de organiska syrorna i beaktande blir 6vergangen mellan lésningsmedel samt oonskad produkt, och
onskad produkt vag. Skillnaden definierades ovan, som att &mnen med hdgre kokpunkt &n n-butanol ar
onskade. Det leder till en liten fysikalisk skillnad mellan évergangsamnena, som blir svar att hantera som
brytpunkt i separationen. Det blir darmed svart att separera féreningar med kokpunkt strax under n-butanol,

fran de strax dver n-butanol, da de i teorin har oandligt liten kokpunktsskillnad.

3.2. Mdjliga separationsmetoder

Utifran de egenskaper som presenterats i avsnitt 3.1. ovan, ska nu ett antal potentiella separationsmetoder
utredas. Metoderna som pavisar en majlighet for separation utreds, ifall det ar mojligt, vidare genom
simulering i Aspen Plus. De metoder som inte har méjlighet att simuleras i Aspen Plus men som pavisar

potential namns mer djupgéaende i detta avsnitt.
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Separationen ska ske i tva steg, som namnts tidigare. | den forsta separationen ska etanol separeras fran
bioolja, och i den andra ska n-butanol separeras fran bioolja. Eftersom att biooljan bestar av flera olika
amnen bor separationen baseras pa att skilja losningsmedlen fran det amne i biooljan med egenskaper som
ar ndrmast detta. Exempelvis det &mne som har kokpunkt narmast I6sningsmedlen, eller det som har mest

liknande polaritet.

Den forsta separationen, av etanol samt lagvarda kolforeningar med kokpunkter under n-butanol, fran
biooljan med kokpunkt dver n-butanol, kraver en snév separation. Detta kommer leda till viss forlust samt
viss orenhet. Det ar dock 1ag koncentration av @mnen vid denna kokpunkt, och darfér borde inte detta bli

ett stérre problem.

3.2.1. Destillation

Destillation separerar en homogen vétskestrom genom skillnader i relativa flyktigheter. Den relativa
flyktigheten beror inte enbart pa kokpunkt, utan ocksa pa interaktioner mellan ingdende &mnen. Skillnader

i kokpunkt ar daremot en bra utgangspunkt da destillation ska prévas som metod (Robin, 2016).

| detta fallet ska tva separationer goras. Jamfor man kokpunkten for etanol och n-butanol mot biooljan
skiljer det 80 respektive 40°C till a-pinen, det forsta &mnet med hdg topp i biooljan. Ddremot minskar
skillnaden nar man jamfor de organiska syrorna. Detta innebdr att separationen for flera av dessa kommer
att avgoras av energiforbrukningen och investeringskostnaden. Detta utgér en mgjlig grund for separation
genom destillation (Robin, 2016).

I det system som studeras finns stor risk att antraffa azeotroper. Azeotroper ar blandningar som antar samma
sammansattning i bade vatske- och angfas, vilket vid destillation innebar att vidare separation vid de
radande forhallandena ar omajligt. For att 6verkomma den azeotropa sammansattningen behéver man andra
vatskans och angans jamviktsbeteende. Det finns principiellt tre tillvagagangssatt for att uppna detta (Robin,
2016).

1) Andra tryck. Om blandningens komposition &r tryckkinslig och destillationen tillater
tryckforandring utan att nagon av de ingaende d&mnena sonderfaller kan destillationskolonnen
trycksattas. Detta medfor att den azeotropa sammanséttningen forandras och darmed tillats den att
korsas.

2) Addera en azeotropbrytare till destillationen. Separationen mojliggérs genom att denna tredje
komponent interagerar starkare med en av de azeotrop-bildande komponenterna an den goér med

den andra. Pa sa vis kan den relativa flyktigheten mellan komponenterna férandras.
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3) Anvanda ett membran, sa kallad pervaporering. Genom att placera ett membran mellan gas- och

vatskefas sa kan jamviktslaget mellan dessa tva faser andras och mojliggora separation.

3.1.2.1. Destillation av etanol

Separationen i den forsta kolonnen kommer framst separera etanol fran bioolja. Azeotropen mellan etanol
och vatten som bildas ar lagkokande och 6kar darmed skillnaden i kokpunkt mellan dessa tva och biooljan.
Detta forenklar den teoretiska separationen. Biooljan har daremot hog viskositet vid rumstemperatur, och
av detta kan kolonnens effektivitet bli lagre dn onskat, da bottnarnas effektivitet minskar med okad
viskositet (Manivannan et al., 2020). Som namnt ovan ska aven vissa lagkokande &mnen separeras. Dessa
kommer troligen inte att dela upp sig perfekt, men blanda sig i bade destillat och bottenprodukt. Detta

kommer 6ka orenheten och forlusten nagot, men enbart i lag grad pa grund av laga koncentrationer.

Det finns huvudsakligen tva metoder for att utféra denna destillationen ifall viskositeten i botten &r for hog.
Antingen tillsatts butanol till biooljan, redan i forsta steget innan etanolen avldgsnas, for att minska
blandningens viskositet. Alternativt kan destillationen ske vid forhéjt tryck, och darmed foérhojd temperatur,

for att sdnka viskositeten (Poling, 2004).

I det fall man véljer att 6ka kolonnens tryck &r det avgorande vilken temperatur som krévs for att sdnka
viskositeten tillrackligt mycket. Som ndmnt ovan finns det en risk, som inte &r helt utredd, att en for hdg

temperatur fortsatt kan bryta ned biooljan. Aven kostnaden for att hoja trycket ar en viktig faktor.

Ett annat alternativ for att minska viskositeten vid separationen av etanol &r att tillsatta n-butanol redan i
eller innan destillationen av etanol. | detta fall kommer separationen av etanol framst att paverkas av de

organiska syrorna och n-butanol, som har en kokpunkt enbart 40 °C dver etanol.

Vid destillation tillsammans med n-butanol kan istallet trycket sénkas, till vakuumdestillation, da
viskositeten inte langre riskerar att bli for hog (Shao, Liu and Li, 2023). Detta kan forfina separationen av

ingdende amnen i kolonnen, vilket kan vara gynnsamt ifall separationen av etanol och n-butanol tillater det.
Oavsett ovanstaende alternativ, kommer etanolen enbart att uppna den azeotropa sammansattningen. For

att kunna atervinna etanol tillbaka till processen maste denna sammansattning overskridas, och ett behov

av ytterligare separation uppstar.
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Dehydrering av etanol

Da etanol ska recirkuleras i processen, efter forsta destillationskolonnen, uppstar behov av att kontinuerligt
driva av vatten, eftersom det annars leder till att vatten ackumuleras i systemet. Méngden etanol i destillatet
fran forsta kolonnen kan vara hogst mellan 90 och 96 vikt%, da etanol och vatten, som namnts tidigare,
bildar azeotrop vid 78 °C och 96 vikt% etanol. For att undvika uppbyggnad av vatten maste koncentrationen
etanol som atercirkuleras vara minst lika hog som i den ingdende etanolen. Utéver destillation, som
begransas av azeotropen, finns det flera separationsmetoder for att uppna en hog renhet av etanol, bland

annat pervaporation, extraktiv destillation och adsorption (Tgarguifa and Abderafi, 2016).

En forsta metod, ordinar destillation av etanol och vatten, kan ga forbi azeotropen ifall trycket forandras,
till ett undertryck genom kolonnen. Att kora en sadan kolonn &r daremot inte ekonomiskt gynnsamt (Huang
etal., 2008).

Pervaporation skulle fungera pa sa satt att destillatet fran forsta kolonnen pumpas till ett membran som
separerar molekyler baserat pa polaritet eller storlek. Val dar kommer antingen etanol eller vatten att
diffundera genom membranet, for att sedan férangas pa andra sidan. Det ar den efterfoljande férangningen
som ger den drivande kraften 6ver membranet, da den bildade gasen kontinuerligt fors darifran. Ifall etanol
drivs genom membranet maste en stor del av I6sningen forflyttas och forangas genom membranet. Ifall
istallet vatten separeras fran etanolen kravs ett mindre totalt flode genom membranet, da ungefar 95 vikt%
av losningen kommer vara etanol. | bada fall kravs daremot ett membran med hog selektivitet, for att
minimera forlusten av etanol till den rena vattenstrommen. Det finns membran som har hdg selektivitet for
vatten vid laga koncentrationer, samt ett hogt flux av vatten (Vane et al., 2022). Daremot sjunker fluxet
kraftigt vid htga koncentrationer av etanol, vilket kan leda till att metoden blir obruklig (Takegami, Yamada
and Tsujii, 1992; Hasegawa et al., 2010; Charik et al., 2022; Vane, 2020; Vane, 2019; Cho et al., 2010).

Zeolitmembran anvands idag i viss utstrackning i stor skala, vid upprening av etanol fran vatten (Huang et
al., 2008). Fluxet éver membranen beror mycket pa koncentrationen av vatten i etanolen, men selektiviteten
ar hog, vilket leder till 1ag forlust av etanol. En ytterligare fordel ar att komponenterna fran biooljan som
foljer med etanolen och vattnet upp i destillatet, i stor utstrdckning bér hamna i retentatet tillsammans med
etanolen. Daremot finns det viss risk att membranet ar kansligt mot syror, ifall det valda membranet har lag
kiselhalt. Zeolitmembran har dven pavisats vara varmekansliga vid temperaturer 6ver 150 °C, darfor
anvands de oftast vid temperaturer mellan 50 och 100 °C (Vane, 2020; Vane, 2019; Hamzah and Nasir).

Att kora vid hoga temperaturer dkar fluxet, men minskar selektiviteten hos membranet (Vane, 2005).
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Ett membran som kan anvandas vid pervaporering dr NaA-zeolitmembran. Dessa har hég selektivitet, och
ett relativt hogt flux. Vid ett pilotforsok med NaA-membran pa rostfritt stal, som pagick under en manad,
erholls hog héllfasthet/nallbarhet av membranet. Vidare pavisades hyfsad stabilitet och pabérjan av steady-
state vid uppbyggnad av nya membran pa samma stalram, efter forslitning. Vid 10 vikt% vatten i etanol
erholls en separationsfaktor pa ungefar 10 000, samt ett flux pa ungefar 8 kg/(m?h) (Gui et al., 2019). Nar
vattenhalten sjunker, sjunker dven fluxet, till ungeféar halften vid 5 vikt% vatten, jamfoért med 10 vikt%
vatten (Okamoto, Kita and Horii, 2001; Kondo et al., 1997). | en rapport av Vane pavisas det att en
selektivitet 6ver 2 000 racker for att fa en forlust mindre an 1 %, vid 10 vikt% vatten i etanol (Vane, 2020).
NaA-membran har daremot en relativt hog kénslighet mot pH och organiska syror, och bér anvandas i pH-
intervall mellan 6 och 8 (Vane, 2019).

Det finns flera nya membran som har potential att fungera for denna separation. CHA-membran har inte
samma pavisade kanslighet for pH som NaA-membran, men har adnnu inte samma kommersiella
anvéndning som NaA-membran (Vane, 2019). Detta innebdr mindre sdkerhet kring den data som finns

tillganglig och kan saledes resultera i osakra kostnader vid anvandning i stor skala.

Extraktiv destillation innebdr att man introducerar en tredje komponent, en azeotropbrytare, som &ndrar den
relativa flyktigheten hos blandningens ingaende amne, och pa sa satt mojliggor vidare separation forbi den
azeotropa sammansattningen (Nakamura, Alcantara-Avila and Cabrera-Ruiz, 2022). Extraktiv destillation
ar en av de vanligaste metoderna for att dehydrera etanol. Valet av azeotropbrytare &r av stor vikt eftersom
det avgor separationsgrad, energiatgang, samt tillganglighet och kostnad (Jaime et al., 2023). Introduktion
av en tredje komponent, ofta i form av ett salt eller ett I6sningsmedel, kraver darefter ytterligare separation
(Tgarguifa and Abderafi, 2016). Extraktiv destillation av etanol/vatten-system utférs vanligen med
etylenglykol, som darefter atervinns i ytterligare en destillationskolonn (Huang et al., 2008). Genom att
istallet anvanda salt som azeotropbrytare, skulle enbart en indunstare kravas for att atervinna saltet fran
vattenfasen, vilket besparar energi. Ett salt som pavisar goda resultat vid dehydrering av etanol ar CaCl,
(Huang et al., 2008). Nackdelen med extraktiv destillation &r att en del av biooljan med stor sannolikhet
kommer att hamna i vattenfasen, med hogre kokpunkt. Detta gor att den gar forlorad, om inte vattenfasen

samt biooljan kan blandas med biooljan igen i demetalliseringen.
Adsorption utnyttjar vattenmolekylernas tendens att selektivt adsorbera till en yta, exempelvis i form av sa

kallade molecular sieve zeolites (Robin, 2016). Zeoliter har 6ppna strukturer, likt porer, som tillrackligt

sma molekyler kan diffundera in i, och lamna strre molekyler kvar i bulk (Tgarguifa and Abderafi, 2016).
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| fallet med vatten och etanol kan saledes vattenmolekyler, som dr mindre &n etanolmolekyler, tranga in i
zeoliternas porer, och pa sa satt koncentreras etanolen i bulken. Med hjélp av denna metod kan man uppna
koncentrationer forbi den azeotropa sammansattningen (Mekala et al., 2022). En teknik som i stor
utstrackning anvands vid dehydrering av etanol industriellt & Pressure Swing Adsorption, PSA (Gomar
Madriz et al., 2016). For att kunna kora processen kontinuerligt, utnyttjar man oftast tva baddar som
alterneras mellan tva lagen, en dar sjélva adsorptionen av vatten sker, och en dar adsorbenten regenereras,
det vill sdga avlagsnas fran vatten (Gomar Madriz et al., 2016). Genom att sanka det totala trycket 6ver
badden sjunker partialtrycket av vatten, som da forangas och lamnar porstrukturen. Omvant, sker sjélva
adsorptionen av vatten genom att trycksatta badden, s att partialtrycket 6kar och vattenmolekylerna saledes
diffunderar in i zeoliternas porstruktur (Gomar Madriz et al., 2016). En annan metod som kan anvéndas ar
Temperature Swing Adsorption (TSA), som istéllet utnyttjar fluktuation i temperatur. Till skillnad fran
TSA, utnyttjar ddremot PSA mindre méangd energi och ar mer tidseffektiv, vilket gor den till ett billigare
alternativ och forklarar varfor denna metod anvénds i storskaliga separationer (Gomar Madriz et al., 2016).
Cyklerna for PSA &r korta, ofta sekunder eller minuter, vilket staller hoga krav pa processdesign och
utveckling av exempelvis adsorbentens mekaniska egenskaper (Gomar Madriz et al., 2016). Specifikt for
dehydrering av etanol anvands i industrin antingen tva eller fler baddar (Jeong et al., 2012). Den totala
energikonsumtionen for en etanol PSA-process ar cirka 108 kJ/kg. (Gomar Madriz et al., 2016) Denna
metod uppnar hog renhet, oftast Gver 99 %, daremot uppnas enbart en recovery mellan cirka 80-85 % (Jeong
et al., 2012; Pruksathorn and Vitidsant, 2009; Gomar Madriz et al., 2016). PSA-forsok som gjorts visar att
ett 6kat utbyte av etanol bor vara mojlig vid lagre renhetskrav (Botshekan et al., 2022). For den strém av
etanol som ska recirkuleras i detta fall behdver man inte uppna 99 vikt% ren etanol, vilket saledes maojliggor
hogre utbyte. Ifall destillatet fran etanolseparationen gar att transportera till adsorbenten i angfas kan en del
energi sparas in, da detta innebér att man slipper foranga och majligtvis trycksétta i allt for stor utstrackning

innan dehydrering &ger rum.

3.1.2.2. Destillation av butanol

Separationen av butanol fran biooljan, med hjéalp av kokpunktsskillnader, handlar framst om en separation
av a-pinen och n-butanol, med en kokpunktsskillnad pa 40 °C vid atmosfarstryck, tillsammans med diverse
organiska syror med kokpunkter mellan a-pinen och n-butanol. I denna destillationen uppkommer samma
risk for hég viskositet som i separation av etanol. For att 16sa detta kan separation vid forhojt tryck
anvandas, forutsatt att kokpunkterna av n-butanol och o-pinen inte narmar sig varandra for mycket vid

hogre tryck.
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Denna separation ska ej innehalla vatten, da det forvéantas foras bort i demetalliseringssteget. Darmed bor

butanol/vatten-azeotropen inte paverka separationen.

3.2.2. Indunstning

Indunstning ar en separationsmetod som utnyttjar stor skillnad i relativ flyktighet mellan tva eller flera
amnen. Oftast anvands den da man vill separera ett eller flera flyktiga &mnen fran ett fast amne (Robin,
2016). Man kan likna varje steg i en indunstningsprocess med en botten i ett destillationstorn, men dar ett
amne har betydligt lagre flyktighet an de andra. Vid en sadan jamforelse kan det noteras att destillation
passar battre for en separation av &mnen med mer liknande kokpunkt, och indunstning passar béattre for

solida amnen och lattare separationer.

Ifall destillation inte fungerar som metod pa grund av exempelvis for hog viskositet kan indunstning prévas
som metod. | och med att indunstning generellt anvands for att koncentrera fasta &mnen i en vatska kan den
anvandas till dess att det fasta amnet inte gar att koncentrera vidare och bildar kristaller, eller att viskositeten

leder till for lag varmedverforing (Minton, 1986).

3.2.3. Vitske-vdtske-extraktion

Vatske-vétske-extraktion &r en separationsmetod som separerar homogena blandningar genom att addera
en extraherande vatska. Den introducerade vatskan gor att de ingaende komponenterna distribueras olika i
de tva vitskefaserna (Robin, 2016). Denna metod ar potentiellt mojlig om man finner ett 1osningsmedel
som loser etanol selektivt for forsta separationen och ett som ldser butanol selektivt for andra separationen.
For de tva separationerna ska etanol och n-butanol darmed distribueras i sina tva respektive l6sningsmedel,
medan biooljan i bada fall ska distribueras i den andra vatskefasen. Denna separationsmetod staller hdga
krav pa bade l6sningsmedlet och de komponenter som ska separeras. Eftersom att biooljan i sig bestar av
en mangd olika komponenter kommer det vara svart att hitta ett I16sningsmedel som resulterar i en selektiv
distribution och genererar en effektiv separation. | litteratur finns mycket som visar att bade etanol och
butanol, med hjélp av vatske-vatske-extraktion kan separeras fran vattenhaltiga l6sningar med en méangd
olika l6sningsmedel, men vad galler separation fran oljehaltiga I6sningar saknas underlag (Neves et al.,
2011; Offeman et al., 2005; Egan, Lee and McWhirter, 1988; Khedkar et al., 2020; Groot et al., 1990; Ha,
Mai and Koo, 2010; Huang et al., 2008). UtOver detta innebdr denna metod dven ytterligare separation av

de introducerade I6sningsmedlena, fran bioolja, etanol eller butanol.

Ursaltning &r en typ av vétske-vétske-extraktion som anvénds for att minska specifika molekylers l6slighet

i en vitska genom att utnyttja hog jonstyrka. Tekniken har tillampats i ett flertal studier for atervinning av
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I6sningsmedel, sdsom etanol och butanol, fran vattenhaltiga I6sningar (Xu et al., 2024). Denna metod
lampar sig bra for att separera organiska losningar fran vattenhaltiga lsningar, vilket i detta fall inte gynnar
en separation av vare sig etanol eller butanol fran bioolja, eftersom alla dessa tre tenderar att distribueras i
varierande grad i den organiska fasen. Speciellt i detta fallet da oljefasen léser sig i etanolen och butanolen,

samt att aven biooljan innehaller hydroxylgrupper i varierande omfattning.

Generellt kan man dock konstatera att 16sligheten 6kar med 6kande temperaturer, och omvant minskar med
minskande temperaturer (Hansen, 2012). Denna korrelation innebér att &mnen &r mindre benégna att
distribueras i varandra vid en lagre temperatur vilket bor forenkla separationen. Huruvida denna separation
ar gynnsam i detta fall ar ocksa starkt beroende av det lésningsmedel som anvands och hur det interagerar

med blandningen.

3.2.4. Absorption

Absorption ar en separationsmetod som baseras pa att en gas kommer i kontakt med en vatska, ett
16sningsmedel, som l6ser eller reagerar med en eller flera av komponenterna i gasen. Absorptionprocesser
kan delas in i tva breda klasser, fysisk- och kemisk absorption. Fysisk absorption innebér att vatskan inte
reagerar med det absorberade &mnet. Denna typ av absorption anvénds ofta for att avlagsna VOC, HS eller
CO.. Kemisk absorption innebar att vétskan och det absorberade &mnet reagerar med varandra, vilket kan
Oka absorptionshastigheten. Exempelvis anvands denna typ av absorption for att avldgsna H.S och CO;
med aminer och alkanolaminer som lésningsmedel (Robin, 2016). Med tanke pa dessa applikationsomraden
lampar sig denna separationsmetod hogst troligt inte for att separera vare sig etanol eller butanol fran

bioolja.

3.2.5. Adsorption

Adsorption &r en separationsmetod som utnyttjar molekylers tendens att adsorbera, fasta, pa ytan av en
adsorbent, ett fast material. Detta kan ske antingen genom fysiska eller kemiska bindningar mellan
adsorbent och adsorbat. Denna metod ar vanlig vid separation av gaser, men kan ocksa nyttjas for att
avlagsna sma mangder organiska komponenter fran vatskestrommar. Vanliga adsorbenter som anvénds vid
fysisk adsorption ar exempelvis aktivt kol, kiselgel, aktiverad aluminiumoxid och zeoliter (Robin, 2016).
Denna metod lampar sig saledes troligtvis inte for att separera de mangder som avses i processen. Vidare
konstateras att adsorption ar en metod som separerar baserat pa molekylers egenskaper, och i en blandning
av bioolja, latt alkohol och vatten kan en egenskap som enbart aterfinns hos bioolja vara svar att isolera, da

biooljan bestar av en stor mangd olika molekyler.
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3.2.6. Membranseparation

En sista metod som undersoks ar membranseparation. Membran kan separera antingen baserat pa storlek,
eller pa specifika egenskaper hos blandningens ingaende @mnen (Robin, 2016). Fluxet 6ver membranet
beror pa resistansen Gver membranet, viskositeten hos vatskan, och tryckskillnaden 6ver membranet
(Alveteg, 2019).

I detta fall finns det en risk att viskositeten hos biooljan leder till att trycket 6ver membranet behdver vara
hogt, for att fa ett tillrackligt flux. Vidare, eftersom blandningens viskositet 6kar ju mindre 16sningsmedel
som finns kvar i biooljan uppstar problem med flux och fouling. Genom att utféra separationen vid hogre

temperatur, sjunker viskositeten, vilket kan lindra detta.

Det kan vara mdjligt att separera biooljan fran lésningsmedel baserat pa molekylstorlek. Detta da det skiljer
over 90 g/mol mellan etanol och a-pinen, samt 60 g/mol mellan butanol och a-pinen. De organiska syrorna
som l6ser sig mellan dessa kommer att fodelas i bada strommar i en sadan separation. | fallet da etanol
separeras fran bioolja, skulle vissa mindre syror ga med etanolen, samt en del stérre syror folja med
biooljan. Detta ar énskvart utifran att storre organiska syror generellt har hogre kokpunkt. 1 fallet med
butanol &r det snarare att alla molekyler som inte ar butanol ska hamna i biooljan, och saledes blir det en

snav brytpunkt.

Att separera utifran polaritet &r en annan mojlighet. En sadan separation kan se liknande ut som den i
dehydreringen av etanol. | detta fall skulle dock etanolen vara det poldra @mnet, och biooljan opolér. | fallet
med pervaporering for separation av etanol och vatten uppstod problem med pH. | detta fallet &r pH &nnu
lagre, vilket med stor sannolikhet skulle skada zeolitmembranen. Dessutom dr det en stor méngd etanol
som ska foras igenom membranet, vilket kréaver hogt flux eller stor area. Den hdga viskositeten kommer

dessutom sanka fluxet, for en given tryckskillnad.

I en rapport som studerar en ny metod for separation av viskdsa fluider ndmns det att viskdsa organiska
fluider ar svara att hantera i membranseparation da viskositeten har en invers effekt pa fluxet, samt att de
har en stor tendens att tdppa igen membranet. | rapporten diskuteras en ny metod for att motverka detta,
men testerna utfordes enbart pa raolja med viskositet upp till 132,9 mPa s (Chen et al., 2020). Detta ar en

bit under den forvéantade viskositeten i denna studie.

Membranseparation har en mojlighet att fungera ifall det gar att sdnka viskositeten kraftigt med en
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temperaturhdjning. Annars finns det formodligen stor risk att trycket 6ver membranet behéver vara hogt,

och att biooljan satter igen porer i membranet.

3.2.7. Sammanfattning separationsmetoder

Utifran resonemangen i ovanstaende delar 3.2.1. till 3.2.6. anses destillation som den metod med hogst
potential for separation av bada I6sningsmedel och bioolja. Membranseparation har potential ifall
viskositeten ar ldg och det gar att isolera specifika skillnader mellan biooljan och ett eller bada
I6sningsmedel. Daremot har dessa tva egenskaper visat sig svara att erhalla. Vatske-vatske-extraktion kan
fungera ifall man hittar ett sddant 1osningsmedel som mycket selektivt distribuerar etanol tillsammans med
lagkokande kolféreningar, alternativt butanol, i en fas och biooljan i den andra. Att finna ett sadant
I6sningsmedel ar dock svart eftersom det i biooljan finns manga &mnen med liknande egenskaper. Utifran

detta simuleras enbart destillation vidare i Aspen Plus.

Vid upprening av etanol med extraktiv destillation finns det framforallt tvd metoder. Flytande
azeotropbrytare i form av etylenglykol &r ett vanligt val. Ddremot beddms &ven kalciumklorid ha potential
att fungera som azeotropbrytare, men den &r svar att simulera i Aspen, och dkar risken for korrosion samt
igentappning i kolonnen. Med tanke pa framforallt riskerna for korrosion och igentdppning for

kalciumklorid

De tva ytterligare metoderna som diskuterades ovan &r pervaporation och adsorption, framst i form av PSA.
Pervaporation har potential att med relativt 1ag energiforbrukning erhélla ren etanol, med laga forluster.
Nackdelen med dessa &r att flera membran ar kansliga for lagt pH samt risken for att membranarean blir
stor for att slappa igenom allt vatten dven vid héga koncentrationer av etanol. Framforallt gar metoden inte

att simulera i Aspen vilket gor att osakerheterna inte gar att bortse fran.

PSA har potential att ge god renhet for atercirkuleringen av etanol, daremot framstar risken for stor forlust
av etanol som hdg, vilket i kombination med bristande majlighet att simulera gor att metoden inte kan véljas
ut i god tro. FOr att rena upp etanolen vidare valjs darfor extraktiv destillation med etylenglykol som

azeotropbrytare ut.

3.3. Simulering

Harnast presenteras resultaten fran simuleringen av en destillationsprocess.
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3.3.1. Representation av biooljan

For att fA en representativ beskrivning av biooljan i simuleringen, valdes ett urval av de amnen som
presenteras i avsnitt 3.1.1. samt ytterligare nagra syror (Edling Hultgren, 2024). Detta ar nodvandigt
eftersom att det i programvaran inte finns nagon fardig modellbeskrivning av komponenten. Urvalet gjordes
med hénsyn till de storsta topparna i bilden presenterad visuellt till oss, samt med hénsyn till den
kokpunktsspridning som finns hos de ingaende amnena. X-axeln, det vill sidga temperaturintervallet i
figuren, delades in i mindre intervall om 10 % och i kombination med topparnas area gjordes en
approximation for att fa en representativ masshalt av vardera komponent. En lista 6ver de &mnen och den
masshalt som valdes presenteras i tabell 5 nedan. | simuleringen har relativt htga koncentrationer av
organiska syror anvants, for att inte underskatta dess paverkan i verkligheten. Da dessa inte ska vara en del
av biooljan baseras separationen i forsta kolonnen pa &ttiksyra, istallet for etanol. Separationen baseras
darmed pa att separera attiksyra fran bioolja, med en kokpunkt éver n-butanol. Daremot ar majoriteten av
separationen att avlagsna etanol fran bioolja, da det ar den fraktion som det finns mest av, bortsett fran

bioolja. Darmed bendmns separationen som en separation av etanol.

Tabell 5. Amnen och deras respektive kokpunkt samt masshalt som valts for representation av biooljan i
simuleringen (Aspen Plus V14, 2024).

Amne Kokpunkt [°C] Masshalt [g/g]
a-pinen 156 0,04
B-pinen 166 0,03
3-karen 171 0,025
terpinolen 187 0,025
fenol 182 0,025
guajakol 204 0,04
4-etyl guajakol 237 0,03
3-metyl catechol 248 0,03

vatten 100 0,1

attiksyra 118 0,015
myrsyra 101 0,015
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propionsyra 141 0,015

isovaleriansyra 176 0,01
barnstenssyra 235 0,015
abietinsyra 250 0,04
oleinsyra 360 0,3
metanol 65 0,015
bensoesyra 250 0,04
maleinsyra 256 0,04
vinsyra 387 0,05
linolsyra 230 0,1

3.3.2. Processanalys

FOr separation av etanol och butanol har destillation funnits som den mest passande metoden. Tittar man
vidare pa upprepningen av etanol ar destillation en av tvd majligheter, och den som valdes ut for vidare
undersoékning i simulering. | figur 4 nedan visas den simulerade processen, med extraktiv destillation.
Ingaende strommar langst till vanster, (ETOH och BIOCRUDE) kommer i verkligheten fran férvatskningen
som en och samma strém, men delades i simuleringen upp i tva for att pa ett enklare satt kunna variera
flodet av etanol in i processen. Dessa tva strommar kombineras till en strom (LIQOUT) i en mixer (MIX1),
for att sedan ledas in i forsta destillationskolonnen (COL1), dar majoriteten av etanolet separeras fran
biooljan. Bottenprodukten (BOT1), som halls vid en tillrackligt hog temperatur for att halla sig flytande,
blandas med butanol (BUT) i en mixer (MIX2). Ut fran mixern kommer den strom (DECIN) som sedan
leds in i en separator (SEP1). Separatorn representerar en dekantor som ar till for att avlagnsa vatten, och i
verkligheten &ven metaller (WAQUT). Har avldgsnas 95 % av det vatten som tillférs med butanolen. Efter
dekantorn leds produktstrémmen (DECOUT) vidare till ett andra destillationstorn (COL2) dér butanol
separeras fran biooljan. Topprodukten (BUTREC) bestar till storsta del av butanol och atervinns tillbaka
till processen som lésningsmedel. Bottenprodukten (BIO-OIL), biooljan, fors i verkligheten vidare och
uppgraderas till bland annat biodrivmedel. For att mojliggéra atervinning av etanolen behdver
toppstrommen fran forsta kolonnen (COL1) renas. De tva alternativen som utnyttjas i simuleringen ar

extraktiv destillation, som visas i bilden, samt vanlig destillation utan azeotropbrytare. Toppstrommen fran
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forsta kolonnen (TOP1) fors vidare in i det tredje destillationstornet (COL3). Ovanfér denna strom matas
aven azeotropbrytare i form av etylenglykol in (EG). Ut ur kolonnen kommer sedan etanol i toppen
(ETOHREC), som kan recirkuleras tillbaka som ldsningsmedel samt fororenad etylenglykol i botten
(BOT3). Den férorenade etyleglykolen renas fran vatten och organiska syror i en fjarde destillationskolonn
(COL4). Den rena etylenglykolen fran botten av kolonnen (EGREC) kan sedan atervinnas som
azeotropbrytare. Topprodukten (WA+ACIDS), som blir en reststrom, bestar till storsta del av vatten och
organiska syror. Det andra alternativet, vanlig destillation, innebér att topprodukten fran kolonn 1 fors till
en tredje destillationskolonn dér etanol separeras fran orenheter utan azeotropbrytare, och saledes kravs for
det har alternativet totalt tre kolonner i processen, istéllet for fyra. Denna separation kraver dock en mycket
storre kolonn.

ETOHREC

coLa

\MIXW
/ LiQouT
o

Figur 4. Schematisk bild av processen som designades i Aspen Plus.

Vid simulering av destillation &ndras de fem parametrarna som presenteras i tabell 2 en i taget. Reflux ration
varieras sedan for att uppna de satta kraven i varje kolonn, se tabell 6. | vissa fall varieras dven en av
parametrarna, i de fall da tva krav satts pa kolonnen. Detta presenteras da det sker. Nedan presenteras
kolonnerna en i taget, med de kanslighetsanalyser och resultat som kom dérav. Trycket varieras enbart for
fallet med 75 % etanol, i alla kolonner, och detta antas sedan ha samma optimum i alla fall av etanol. Utéver
detta varieras antalet kanslighetsanalayser fran kolonn till kolonn och fall till fall. Detta beror pa att vissa
kanslighetsanalyser visar sig vara nagot mer beroende pa att de andra parametrarna ar satta hyfsat 6nskvart.

I saddana fall, och andra liknande, kan fler kanslighetsanalyser utforas.
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For att jamfora olika korningar sattes mal som skulle uppnas vid varje individuell kérning, for en
representativ jamforelse. Parametrar och de satta malvardena for respektive kolonn presenteras i tabell 6
nedan. Kolonn och korinstallningar som varieras for att uppna malen for énskvérda parametrar &r; energi i
aterkokaren, matarbotten, bottnar i kolonnen, samt tryck i toppen och botten av kolonnen. Trycken

presenteras som absoluta tryck.

Tabell 6. VValda parametrar och malvarde for jamforelse av olika fall i respektive kolonn.

Kolonn 1 Kolonn 2 Kolonn 3 Kolonn 4

Fororening av

Parameter lattflyktiga organiska Forlust butanol Renhet destillat Renhet destillat
syror
Varde 0,4 kg/h 0,4 kg/h 96 % 99,5 %

Malen sattes upp utifran en beddmning av vad som passade varje individuellt fall. En lag orenhet av
organiska syror forbattrar separationen av metalljoner, och en hog renhet mojliggor atervinning. Att enbart

96 % valdes pa etanolen beror pa renheten som finns i den ursprungliga ravaran.

Kanslighetsanalyser pa vardera kolonn testades att kéras med 75, 50 och 25 % etanol i forhallande till det
totala inflodet fran forvatskningen. Detta gjordes for att undersdka hur méangden losningsmedel paverkar
separation och kostnader. Att dessa koncentrationer valts ut beror pa att ett spann fran lag till hog
koncentration av etanol vill undersckas. Den valda visar en mangd etanol som fordelas i mangder 1:3:9 fran

fall 25 % till 75 %, relativt till varandra. Nedan presenteras resultaten for respektive kolonn och etanolhalt.

3.3.3. Destillation av etanol - Kolonn 1

Forsta destillationen genomfordes for att separera lagvardiga syror samt etanol fran resten av I6sningen.
For denna kolonnen sattes ett mal pa en orenhet av 0,4 kg/h lagvarda organiska syror i bottenprodukten av
kolonnen. Parametrarna som undersoks i kdnslighetsanalyserna ar driftkostnad, biooljnas renhet i botten av

kolonnen, forlust av etanol i toppen samt forlust av bioolja i toppen.

3.3.3.1. 75 % etanol

75 % etanol testades forst. | figur 5 syns det hur parametrarna paverkas vid forandring av effekt i

aterkokaren. Renhet av bioolja definieras som andelen bioolja som gar ut i bottenprodukten genom det
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totala flodet i bottenprodukten. Effekten varierades mellan 12 000 och 18 000 kW. Har syns det att en 6kad
energimangd ger en minskad forlust av 16sningsmedel, samt minskad forlust och hdgre renhet av bioolja.
Déremot leder en 6kad effekt dven till en dkad kostnad genom energiforbrukning. Detta innebér att
driftkostnaden for kolonn 1 planar ut vid ungefar 16 000 kW och bdrjar oka vid tillférsel dver cirka 17 000
kW. Den lagsta kostnaden nas vid 17 000 kW, och denna valdes att ga vidare med. Over denna energiméngd
erhalls inte signifikant lagre forluster av etanol och bioolja, samt hogre renhet.
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Figur 5. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierad effekt i
aterkokaren. Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja som funktion av varierad effekt i aterkokaren.

Darefter varierades vilken botten flodet matades in pa, vid ett konstant antal bottnar, vilket visas i figur 6.
Matarbotten varierades fran 4 till 14 av totalt 20 bottnar i kolonnen, dar 1 ar hogst upp i kolonnen och 20
ar langst ner. Alla fyra grafer visar en forsamring da flodet pumpas in under botten 8. Det basta forhallandet
mellan matarbotten och totalt antal bottnar definieras har som mattarbottenkvot, vilket resulterade i 6/20,

da denna har lagst kostnad och andra likvardiga egenskaper med andra narliggande kvoter.
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Kostnad le—6+9.9996e—1 Renhet
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Figur 6. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierad matarbotten.
Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja som funktion av varierad matarbotten.

Sedan undersoktes variation av kolonnens tryckprofil. | figur 7 syns paverkan av forandring i tryck i toppen
av kolonnen, och i figur 8 en férandring av tryck i botten av kolonnen. Trycken varierades mellan 0,5 och
1 bar. Figurerna visar att det &r fordelaktigt att halla ett 1agt tryck i botten av kolonnen. En undre grans pa
0,5 bar(a) sattes for att inte erhalla for l1ag temperatur i kondensorn pa toppen, samt en for lag temperatur i
botten pa kolonnen. Utifran detta valdes att ga vidare med 0,5 i botten samt 1 bar(a) i toppen. Anledningen
till trycksankningen i botten till enbart 0,5 bar(a) beror pa temperaturen i aterkokaren. Att halla 1 bar(a) i
toppen ar fordelaktigt for separationen i kolonn 3, och medfor att trycket ej maste 6kas igen. Vidare okar

det &ven temperaturen i kondensorn, vilket ar fordelaktigt.

33
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Figur 7. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierat topptryck. Nedre:
Forlust av etanol respektive bioolja som funktion av varierat topptryck.
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Figur 8. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierat bottentryck.
Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja som funktion av varierat bottentryck.

Nasta analys gjordes pa kolonnens totala antal bottnar, vid den bestamda matarbottenkvoten som bedémdes

ovan. Antalet bottnar varierades mellan 10 och 30 och resultatet aterfinns i figur 9 nedan. Har syns det att
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desto fler bottnar man forser kolonnen med, desto battre separation uppnas. Efter 15 bottnar, planar dock

parametrarna till stor del ut, och det sker inte langre nagon avsevard forbattring.
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Figur 9. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierat antal bottnar.
Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja som funktion av varierat antal bottnar.

Harnast undersoktes effekten i aterkokaren igen, med de installningar som visade sig mest optimala ovan.

Resultatet visas i figur 10 nedan. Har syns ett kostnadsminimum vid en effekt pa 16 750 kW.
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Figur 10. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierad effekt i
aterkokaren med de instéallningar som beddmts optimala ovan. Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja
som funktion av varierad effekt i aterkokaren med de installningar som bedémts optimala ovan.

Sist for fallet med 75 % i kolonn 1, sattes bottenflodet fran fallet ovan konstant, for att halla forlusten av
bioolja konstant, och antalet bottnar varierades. Detta for att se hur behovet av energi for kolonnen varierade
beroende pa kolonnens storlek. Resultatet visas i figur 11 nedan. | figuren syns det att en kolonn mindre an
15 bottnar ger ett krav pa hog effekt i aterkokaren. Over 15 bottnar sjunker inte effekten avsevart, utan

planar ut vid ungeféar 16 500 kW. Darmed beddéms 15 bottnar ge énskvért resultat, utan en allt for stor
kolonn.
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Figur 11. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierat antal bottnar vid
konstant flode ur botten av kolonnen. Nedre: Forlust av etanol och nédvandig effekt i aterkokaren som
funktion av varierat antal bottnar vid konstant fldde ur botten av kolonnen.

Utifran kanslighetsanalyserna for 75 % etanol som gjorts ovan, valdes installningarna for kolonn 1 som
presenteras i tabell 7.

Tabell 7. Valda instéllningar for simulering av kolonn 1 och 75 % etanol.

Parameter Effekt i Matarbotten Bottnar Tryck topp Tryck botten
aterkokaren [-] [st] [Bar(a)] [Bar(a)]
[kw]
Varde 16 750 5 15 1 0,5
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3.3.3.2. 50 % etanol

Hérnast analyserades fallet med 50 % etanol. De forsta instéliningarna som prévades i kolonnen var lika de
fran fallet med 75 %, med matarbotten pa botten 5, i en kolonn med 15 bottnar, samt ett tryck i toppen pa
1 bar, och i botten 0,5 bar, med en varierande mangd energi i aterkokaren. Resultatet visas i figur 12 nedan.

Vid en alltfor 1ag effekt i aterkokaren forloras stora mangder bioolja. Vid en effekt pa 6 750 kW har

forlusten minskat drastiskt och ett lokalt minimum for driftkostnad uppnas.
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Figur 12. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierad effekt i
aterkokaren. Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja som funktion av varierad effekt i aterkokaren.

Dérefter undersoktes hur kolonnen betedde sig vid varierad matarbotten och antal bottnar, vid 6 750 kW.
Resultatet illustreras i figur 13 nedan. Antalet bottnar varierades mellan 13 och 15 och matarbotten mellan
6 (roda plus), 5 (blaa kryss) och 4 (lila prick). Det syns att renheten och forlusterna forbattras med fler
bottnar, samt att en matarbotten hdgre upp gynnar forlusten av etanol och renheten. Daremot framstar det
som att kombinationerna 4/14 och 5/15 uppnar lagst forluster vid respektive mangd bottnar. Darmed
framstdr 10 bottnar nedifrdn som ett relevant krav. Overlag uppnds bést resultat vid 15 bottnar och ett
infléde pa botten 5.
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Figur 13. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierat antal bottnar och
matarbotten. Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja som funktion av varierat antal bottnar och
matarbotten. Roda plus motsvarar matarbotten 6, blaa kryss matarbotten 5 och lila prickar matarbotten 4.

Utifran kanslighetsanalyserna for 50 % etanol som gjorts ovan, valdes installningarna fér kolonn 1 som
presenteras i tabell 8.

Tabell 8. Valda instéllningar for simulering av kolonn 1 och 50 % etanol.

Parameter Effekt i Matarbotten Bottnar Tryck topp Tryck botten
aterkokaren [-] [st] [Bar(a)] [Bar(a)]
[kwW]
Varde 6 750 5 15 1 0,5

3.3.3.3. 25 % etanol

Sedan analyserades fallet med 25 % etanol. For detta undersoktes forst hur effekten i aterkokaren paverkade
de fyra parametrarna. De 6vriga installningarna som satts var en matarbotten pa botten 5 av totalt 15, med
ett tryck i toppen pa 1 bar(a) och i botten pa 0,5 bar(a). Resultatet visas i figur 14 nedan. Har syns som
forvantat att det kravs en dnnu lagre effekt, och att en effekt pa 3 850 kW racker. Har uppnas aven hog

renhet samt liten forlust av bioolja.

38



Etanolfdrlust [kg/h]

Kostnad [kr]

—0.025 4

—0.050 1

Kostnad

4250 A

4000 -

3750 A

3500 A

%

%

3250 -

x
. x

T T T T T T T T T
3000 3250 3500 3750 4000 4250 4500 4750 5000
Energi i aterkokaren [kw]

Forlust av etanol

0.050 ~

0.025 A

0.000 A

T T T T T T T T T
3000 3250 3500 3750 4000 4250 4500 4750 5000

Energi i aterkokaren [kW]

Renhet
1.00 - X WX X X X x
=
@ 0.99
o
[}
=
=
L]
@ 0.98 1
X
T T T T T T T T T
3000 3250 3500 3750 4000 4250 4500 4750 5000
Energi i aterkokaren [kw]
Forlust av bioolja
— x
=
=, 100 1
g X
7]
=2
E 50 H %x
E x
[ua] 0l % X «

T T T T T T T T T
3000 3250 3500 3750 4000 4250 4500 4750 5000

Energi i aterkokaren [kW]

Figur 14. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierad effekt i
aterkokaren. Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja som funktion av varierad effekt i aterkokaren.

Sedan undersdktes hur kolonnen betedde sig vid varierande antal bottnar 6ver matarbotten respektive antal

bottnar under matarbotten, vid en effekt pa 3 850 kW. Resultaten illustreras i figur 15 nedan, antalet bottnar

over matarbotten varieras mellan 4 och 6, samt antalet totala bottnar mellan 14 (lila prick), 15 (blaa kryss)

eller 16 (roda plus). Minimal kostnad fas da kolonnen forses med 6 bottnar 6ver och 10 bottnar under
matarbotten. For en kolonn med totalt 15 bottnar presterar daremot en kombination 5/15 bést, likt de tidigare

fallen. Med 16 kolonner uppnas hogst renhet och lagst biooljaférlust, men skillnaden mot fallet 5/15 &r inte

tillrackligt stor for att motivera en ytterligare botten.
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Figur 15. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierat antal bottnar
Over matarbotten samt totala bottnar. Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja som funktion av varierat
antal bottnar dver matarbotten samt totala bottnar. Lila prickar motsvarar 14 bottnar, blaa kryss 15 bottnar
och réda plus 16 bottnar.

Nasta parameter som undersoktes var antal bottnar under matarbotten, da antalet bottnar Gver matarbotten
holls konstant (5 st), det vill séga storlek pa kolonnen under matarbotten. | figur 16 nedan syns att kostnaden
avtar ju storre kolonnen utformas, mycket pa grund av att forlusten av bioolja minskar da separationen blir
béattre. 15 bottnar bedémdes, likt ovan, vara tillrackligt bra.
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Figur 16. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierat antal bottnar
under matarbotten. Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja som funktion av varierat antal bottnar under
matarbotten.

Sedan undersoktes antalet bottnar 6ver matarbotten da antalet bottnar under matarbotten holls konstant (10
st). Figur 17 nedan visar resultatet. Aven i detta fall pavisas samma trend som foregéende, att ju storre
kolonn desto battre. Daremot ar kostnadsskillnaden mellan dessa stegen inte lika stor som for fallet med

antal steg under matarbotten. Aven har bedéms 5 bottnar uppifran vara énskvart.
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Figur 17. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierat antal bottnar
Over matarbotten. Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja som funktion av varierat antal bottnar éver
matarbotten.

Utifran kanslighetsanalyserna for 25 % etanol som gjorts ovan, valdes instéllningarna for kolonn 1 som
presenteras i tabell 9.

Tabell 9. Valda instéllningar for simulering av kolonn 1 och 25 % etanol.

Parameter Effekt i Matarbotten Bottnar Tryck topp Tryck botten
aterkokaren [-] [st] [Bar(a)] [Bar(a)]
[kw]
Varde 3850 5 15 1 0,5
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3.3.3.4. Etanolpaverkan kolonn 1

I den forsta kolonnen skiljer sig framfor allt energiférbrukningen for de olika mangderna etanol. Det kravs
mellan 3 850 kW (25 % etanol) och 16 750 kW (75 % etanol). Ett alternativ till detta ar att anvanda en

storre kolonn, men i figur 11 syns det att det inte gar att komma under 16 400 kW for en kolonn med 36
bottnar, med samma renhet och forlust av bioolja.

Gemensamt for alla fallen &r att kolonnen opererar bést vid en matarbottenkvot pa 5/15. Trycket bedéms
vara gynnsamt under 1 bar(a) genom hela kolonnen. Daremot sattes 1 bar(a) i toppen for att halla hogre

temperatur i kondensorn, samt 0,5 bar(a) i botten, for biooljans temperatur, i samtliga fall.

3.3.4. Destillation butanol - Kolonn 2

Destillation av butanol genomfordes for att separera butanol fran biooljan. For denna kolonn sattes ett mal
pa totalt 0,4 kg/h forlust av butanol. Parametrarna for denna kolonn &r driftkostnad, renheten av butanol i
toppen, samt férlusterna av butanol och bioolja. Denna kolonn ar oberoende av mangden etanol som tillsatts
i borjan, vilket endast genererar ett fall till skillnad fran de andra kolonnerna. | figur 18 syns det hur de fyra
parametrarna paverkas vid forandring av energiatgangen i aterkokaren. Kolonnen har konstant storlek, 30
bottnar, och flodet matas in pa samma botten i alla fall, botten 12. Trycket i kolonnen &r satt till 1 bar(a) i
toppen och 0,2 bar(a) i botten. 0,2 bar(a) i botten ar det trycket som ger tillrdckligt hog temperatur av

biooljan ut fran botten av kolonnen. Ur figuren kan det utlasas ett kostnadsminimum vid en effekt pa 3 600
kW.
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Figur 18. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierad effekt i
aterkokaren. Nedre: Forlust av butanol respektive bioolja som funktion av varierad effekt i aterkokaren.

I figur 19 visas resultatet av en forandring av matarbotten vid konstant antal totala bottnar, 30 stycken, och

3 600 kW som bestamt ovan. Separationen gynnas av att ha inflode i mitten av kolonnen. For att na en lagre

forlust an 45 kg bioolja per timme kravs troligen fler steg, eller mer energi i aterkokaren.

Kostnad

x
— 3800
o
— X
o
1]
é 3700

x
2
3600 A X
x x
11 12 13 14 15 16
Matarbotten
Forlust av Butanol

— 0.42 4
=
—
(=]
2 0.41
=
3
= 0404 = X x x x bt
S
2
& 0.39
=
m 0.38 L T T T T T T

11 12 13 14 15 16

Matarbotten

Biooljafdrlust [kg/h

Renhet

x

11

12

13 14
Matarbotten

Forlust av bioolja

65 1

60 4

55 A

50 A

45

b4

11

12

T T
13 14
Matarbotten

15

16

Figur 19. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierad matarbotten.
Nedre: Forlust av butanol respektive bioolja som funktion av varierad matarbotten.

Darefter gjordes en analys pa totala mangden bottnar, vid ett infléde i mitten av kolonnen, botten 15 av 30,

likt det som konstaterades ovan. Resultatet visas i figur 20 nedan. Har kan utldsas att 30 bottnar ar tillrackligt

bra for att fa en effektiv separation. Med fler forbattras inte resultatet avsevart, vid konstant energi i

aterkokaren.
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Figur 20. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierat antal bottnar.
Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja som funktion av varierat antal bottnar.

| figur 21 syns paverkan av forandring i tryck i botten av kolonnen, och i figur 22 for en forandring av tryck

i toppen av kolonnen. Figurerna visar att det ar fordelaktigt att halla 1 bar(a) i toppen och 0,2 bar(a) i botten.
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Figur 21. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierat tryck i botten.
Nedre: Forlust av butanol respektive bioolja som funktion av varierat tryck i botten.
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Figur 22. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierat tryck i toppen.
Nedre: Forlust av butanol respektive bioolja som funktion av varierat tryck i toppen.

Sedan undersoktes effekten i aterkokaren igen, men nu med nagot mindre kolonner. Figur 23 visar fallet da
kolonnen forses med 25 bottnar och matarbotten pa botten 12, och figur 24 fallet med 20 bottnar och
matarbotten pa botten 10. Den sista figuren, 25, visar varierad effekt for en kolonn med 30 bottnar och
matarbotten pa botten 15. Har syns att det lonar sig att ha en relativt stor kolonn, det vill sdga 30 bottnar,
eftersom att driftkostnaderna i det fallet kan hallas nere mycket i forhallande till fallen med 20 respektive
25 bottnar. | figur 25 aterfinns ett kostnadsminimum vid en effekt pa 3 530 kW.
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Figur 23. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierad effekt i

aterkokaren. Nedre: Forlust av butanol respektive bioolja som funktion av varierad effekt i aterkokaren.
Kolonnen bestar av 25 bottnar.
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Figur 24. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierad effekt i

aterkokaren. Nedre: Forlust av butanol respektive bioolja som funktion av varierad effekt i aterkokaren.
Kolonnen bestar av 20 bottnar.
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Figur 25. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierad effekt i
aterkokaren. Nedre: Forlust av butanol respektive bioolja som funktion av varierad effekt i aterkokaren.
Kolonnen bestar av 30 bottnar.

| figur 26 nedan provades att variera mangden bottnar med en konstant matarbottenkvot pa 15/30, vid den
forlust av bioolja och butanol som aterfanns vid de valda instéllningarna ovan i figur 25, med tryck i toppen
pa 1 bar(a) och 0,2 bar(a) i botten. Forlusten av bioolja sattes till 48,71 kg/h och forlusten av butanol till

0,4 kg/h. Har syns det att fler bottnar dn 25-30 inte har nagon avsevard paverkan pa effektkravet i

aterkokaren. 30 bottnar bedéms darfor som det mest gynnsamma fallet.
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Figur 26. Ovre: Driftkostnad respektive biooljans renhet i botten, som funktion av varierat antal bottnar vid
konstant forlust bioolja. Nedre: Forlust av butanol samt tillford effekt i aterkokaren som funktion av varierat
antal bottnar vid konstant forlust bioolja

Utifran kanslighetsanalyserna som gjorts ovan, valdes instéllningarna for kolonn 2 som presenteras i tabell
10.

Tabell 10. Valda instéllningar for simulering av kolonn 2.

Parameter Effekt i Matarbotten [-] ~ Bottnar [st] Tryck topp Tryck botten
aterkokaren [Bar(a)] [Bar(a)]
[kw]
Varde 3530 15 30 1 0,2

3.3.3.1. Sammanstallning kolonn 2

I den andra kolonnen syns det att det kravs 3 530 kW. I kolonnen &r det gynnsamt att mata pa botten 15 av
30, i mitten av kolonnen. Trycket i botten bedéms vara gynnsamt under 1 bar(a). Daremot gynnar ett
overtryck i toppen nagot. Ett tryck i botten sattes pa 0,2 bar(a) for att halla temperaturen pa biooljan 6ver

150 °C. | toppen sattes 1 bar(a) for att halla atmosfarstryck.

3.3.5. Extraktiv destillation av etanol - Kolonn 3

Extraktiv destillation av etanol genomfardes for att uppna den ursprungliga renheten av etanol som anvénds
i tillverkningen av biooljan. Som extraktiv komponent anvéandes 99,5 % ren etylenglykol. Fér denna
kolonnen sattes ett mal pa renhet av etanol motsvarande 96 % etanol i topprodukten, for att mojliggora
atervinning tillbaka till forvatskningen och kolonn 1. En kénslighetsanalys genomfardes for att se hur olika
driftparametrar paverkar renheten av etanol ut ur kolonn 3. De fyra parametrarna inkluderar forluster av

etanol och etylenglykol, renheten av utgaende etanol, samt driftskostnad.

3.3.5.1. 75 % etanol

Fallet for 75 % etanol inleds med att undersoka hur de fyra parametrarna paverkas vid forandring av effekt
i aterkokaren, resultatet presenteras i figur 27. Effekten varierades mellan 2 600 och 16 000 kW vid ett
konstant flode av etylenglykol motsvarande 10 000 kg/h. De resterande parametrarna sattes som; matning
av etylenglykol pa botten 4, matning av feeded fran kolonn 1 pa botten 11, totalt 17 bottnar, samt

atmosfarstryck genom hela kolonnen. Det visar sig vara fordelaktigt att tillféra mycket energi for att halla
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nere driftkostnader och minska forlusten av etanol, samt etylenglykol nagot. Forlusten av etanol visar sig
vara hog i hela effektintervallet, och darfor konstateras att méngden etylenglykol var fér liten for att klara

av separationen.
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Figur 27. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierad effekt i dterkokaren vid
ett etylenglykolfléde pa 10 000 kg/h. Nedre: Forlust av etanol respektive etylenglykol som funktion av
varierad effekt i aterkokaren vid ett etylenglykolflode pa 10 000 kg/h.

Darefter analyseras hur mangden etylenglykol paverkar de fyra parametrarna. Mangden varierades mellan
8 000 och 30 000 kg/h vid en effekt i aterkokaren pa 2 600 kW. Resultatet visas i figur 28. | figuren syns
det att en 6kad méngd etylenglykol inneb&r en minskad forlust av etanol, samtidigt som férlusten av
etylenglykol okar nagot. Har behéver man hitta den méangd etylenglykol som genererar sa liten forlust av
bade etanol och etylenglykol som mojligt. For att gora detta ar det dnskvért att anvanda ett flode av
etylenglykol motsvarande 20 000 kg/h.
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Figur 28. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierad mangd etylenglykol.
Nedre: Forlust av etanol respektive etylenglykol som funktion av varierad méngd etylenglykol.

Sedan undersdktes sambandet mellan tillférd energi mot en stérre méngd etylenglykol, 20 000 kg/h.

Resultatet presenteras i figur 29 nedan. I figur 29 kan utlasas att minimal kostnad samt forlust av etanol nas

vid 3 500 kW. Renheten &r oférandrad med effekten, och forlusten av etylenglykol sjunker, ddremot inte i

samma takt som etanolen. Kostnaden stiger nagot fran 3 500 kW till 4 000 kW beroende pa den okade

energiatgangen, trots minskad forlust av etylenglykol. Slutligen syns det att kostnaden och

energiforbrukningen vid 20 000 kg/h etylenglykol ar avsevart lagre an vid 10 000 kg/h.
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Figur 29. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierad effekt i terkokaren vid
ett etylenglykolflode pa 20 000 kg/h. Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja som funktion av varierad
effekt i aterkokaren vid ett etylenglykolflode pa 20 000 kg/h.

For att minska mangden etylenglykol provades sedan 15 000 kg/h med 4 000 kW, vilket gav onskvart
resultat. Med dessa korinstallningar undersoktes sedan matarbotten for etylenglykol respektive
inkommande fléde. Resultatet av detta visas i figur 30, d&r oranget plus motsvarar matarbotten for
etylenglykol och blatt kryss motsvarar matarbotten for inkommande flode. De gréna heldragna linjerna
visar vilka kombinationer av dessa som hér samman. Den konstellation som visar sig vara mest gynnsam
ar att mata in etylenglykol pa botten 4 och ha inkommande flode pa botten 11, bottenkvot 4/11. Det kan
uttydas att matning for nara kolonnens kanter ar oonskat, samt att matning av de tva for nara varandra ocksa

resulterar i forsémrad separation.
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Figur 30. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierad matarbotten av
etylenglykol (orange) respektive inkommande flode (bld). Nedre: Forlust av etanol respektive bioolja som
funktion av varierad matarbotten av etylenglykol (orange) respektive inkommande flode (bld). Gron
heldragen linje visar ihophtrande konstellation.

Ytterligare en parameter som undersoktes i kénslighetsanalysen for kolonn 3 var antal bottnar i kolonnen.
For detta fall valdes att kora inflodet vid den mest I6nsamma kvoten, 4/11, som presenterades ovan. | figur
31 nedan presenteras resultatet av denna analys. Bade kostnad och forluster av respektive komponenter
visar sig minska med 6kande antal bottnar. Fordelarna blir dock mindre och mindre och efter inférande av

17 bottnar syns inte langre nagon avgorande forbattring, vid konstant energi.
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Figur 31. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierande antal bottnar. Nedre:

Bottnar

Forlust av etanol respektive etylenglykol som funktion av varierande antal bottnar.

Nésta parameter som varierades var trycket i toppen respektive botten av kolonnen. Figurer 32 och 33 visar
hur varierat topp- och botten-tryck paverkar separationen i kolonn 3. Figur 32 visar att ett topptryck pa 1
bar(a) genererar en lag kostnad samt en lag forlust av etanol. Forlusten av etylenglykol 6kar daremot nagot,
men inte sa pass mycket att kostnaden blir hogre i och med minskande etanolforlust. Figur 33 visar att
bottentrycket har ungefar samma inverkan som topptrycket, men i nagot mildare skala. Ett undertryck

genererar hoga kostnader och stor forlust av etanol, medan ett dvertryck resulterar i storre forluster av

etylenglykol.




Figur 32. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierande topptryck. Nedre:
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Figur 33. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierande bottentryck. Nedre:
Forlust av etanol respektive etylenglykol som funktion av varierande bottentryck.

For kolonn 3 undersoktes slutligen mangden etylenglykol igen, med konstant forlust av etanol pa 1 kg/h,
jamfort med 6 kg/h under den tidigare kérningen med 1 bar(a). Detta presenteras visuellt i figur 34. Det

syns att effekten i aterkokaren minskar med mangden etylenglykol i en nagot avtagande form. 15 000 kg/h
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och 4 200 kW bedoms darfor som tillrackligt bra. En forlust av etanol pa 6 kg/h bedéms daremot som mer

onskvart, da det kraver mindre energi i aterkokaren.
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Figur 34. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierad mangd etylenglykol.
Nedre: Effekt i aterkokaren samt forlust etylenglykol som funktion av varierad mangd etylenglykol.

Utifran kanslighetsanalyserna for 75 % etanol som gjorts ovan, valdes instdllningarna for kolonn 3 som

presenteras i tabell 11.

Tabell 11. Valda installningar for simulering av kolonn 3 och 75 % etanol.

Parameter Effekt i Matar- Bottnar Tryck topp  Tryck botten Etylen-
aterkokaren bottnar [st] [Bar(a)] [Bar(a)] glykol

[kw] [-] [ka/h]

Varde 4000 4 och 11 17 1 1 15000

3.3.5.2. 50 % etanol

Resultatet for 50 % etanol i inflodet visas i figurer 35, 36 och 37 nedan. Urpsprungsinstéllningarna &r
samma som for fallet med 75 %, med matning pa bottnar 4 och 11 med totalt 17 bottnar, samt 1 bar(a)
genom kolonnen. Daremot med en minskad mangd etylenglykol utifran en mindre méangd etanol. Forst

undersoktes varierad effekt i aterkokaren vid fix mangd etylenglykol pa 5 000 kg/h (figur 35) och darefter
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méngden etylenglykol vid konstant etanolforlust pa 1 kg/h, men med variabel energi i aterkokaren (figur
36) och slutligen effekt i aterkokaren vid ett flode av etylenglykol pa 8 500 kg/h (figur 37).

| figur 35 syns det att en effekt pa 600 kW ger den lagsta kostnanden. Daremot ar kostnaden hdg genom
intervallet. Understkningen av mangden etylenglykol mellan 8 000 och 11 000 kg/h, i figur 36, visar att
kostnaden hamnar under 2 000 kr/h redan lite innan 8 000 kg/h. Detta ar en betydande kostnadsminskning.
Till stor del pa grund av en minskning av etanolférlusten fran ungefar 5000 kg/h till 1 kg/h. Utifran
resultaten i figur 36 valdes 8 500 kg/h etylenglykol att testas igen for att hitta en ny effekt i aterkokaren. Ett

kostnadsminimum nas vid 1 925 kW i aterkokaren (figur 37).
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Figur 35. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierad effekt i aterkokaren vid
ett etylenglykolflode pd 5 000 kg/h. Nedre: Forlust av etanol respektive etylenglykol som funktion av
varierad effekt i aterkokaren vid ett etylenglykolflode 5 000 kg/h.
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Figur 36. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierad méngd etylenglykol.
Nedre: Forlust av etanol respektive etylenglykol som funktion av varierad méngd etylenglykol.
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Figur 37. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierad effekt i aterkokaren vid
ett etylenglykolflode pa 8 500 kg/h. Nedre: Forlust av etanol respektive etylenglykol som funktion av
varierad effekt i aterkokaren vid ett etylenglykolflode 8 500 kg/h.

Utifran kanslighetsanalyserna for 50 % etanol som gjorts ovan, valdes installningarna for kolonn 3 som

presenteras i tabell 12.
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Tabell 12. Valda installningar for simulering av kolonn 3 och 50 % etanol.

Parameter Effekt i Matar- Bottnar Tryck topp  Tryck botten Etylen-
aterkokaren bottnar [st] [Bar(a)] [Bar(a)] glykol

[kw] [-] [ka/h]

Varde 1925 4 och 11 17 1 1 8 500

3.3.5.3. 25 % etanol

Resultatet for kolonn 3, da 25% etanol anvands, visas i figur 38 till 42 nedan. Ursprungliga installningar
for kolonnen ar matarbottnar pa bottnar 4 och 11 for totalt 17 bottnar, med tryck av 1 bar(a) genom hela.
Forst undersoktes varierad effekt i aterkokaren vid konstant mangd etylenglykol (5000 kg/h). Detta resultat
illustreras i figur 38 nedan. Har kan avlasas att det ar fordelaktigt att halla 1ag energitillforsel, for att minska
etanolforlusten. Dock nas enbart en minimal forlust av etanol pa ungefar 400 kg/h, vilket medfor en hog
minimikostnad. Detta nas vid 1 250 kW i aterkokaren.

Vid detta fall gar det inte, med den andel metanol som aterfinns i simuleringen, att nd en renhet i toppen pa
96 % etanol. Darfor ar malet for fallet med 25 % etanol att istéllet uppna totalt 99 % etanol och metanol i

topprodukten, tillsammans.
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Figur 38. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierad effekt i dterkokaren vid
ett etylenglykolflode pa 5 000 kg/h. Nedre: Forlust av etanol respektive etylenglykol som funktion av
varierad effekt i aterkokaren vid ett etylenglykolflode 5 000 kg/h. Kolonnen har 17 bottnar.
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Sedan undersoktes antal bottnar. Resultatet aterfinns i figur 39 nedan, och visar att driftkostnaden minskar
avsevart genom att forstora kolonnen fran 17 bottnar till 19, och sedan planar ut 6ver detta antal. Detta
galler vid en energitillforsel av 1 250 kW i aterkokaren. Forlusten av etanol foljer samma maonster, medan

forlusten av etylenglykol &r lag i alla fall.
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Figur 39. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierande antal bottnar. Nedre:
Forlust av etanol respektive etylenglykol som funktion av varierande antal bottnar.

Darefter testades att aterigen variera effekt i aterkokaren, vid kolonnstorlek motsvarande 22 bottnar och ett
etylenglykolflode pa 5 000 kg/h. Resultatet visas i figur 40 nedan. Har syns ett kostnadsminimum vid en
effekt pa 700 kW, darefter avstannar minskningen av etanolforlusten, och kostnaden borjar 6ka med
energikostnaden.
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Figur 40. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierad effekt i terkokaren vid
ett etylenglykolflode pd 5 000 kg/h. Nedre: Forlust av etanol respektive etylenglykol som funktion av
varierad effekt i aterkokaren vid ett etylenglykolflode 5 000 kg/h. Kolonnen har 22 bottnar.

Dérefter varierades méngden etylenglykol vid 17 bottnar istéllet. Resultatet av detta visas i figur 41 och 42
nedan dar figur 41 visar for en effekt i aterkokaren pa 1 250 kW och figur 42 for en effekt pa 700 kwW. Har
syns en betydlig forbattring av driftkostnaden vid 700 kW jamfort med 1 250 kW. Det krdvs dock en storre
méangd etylenglykol for 700 kW. 17 bottnar med 1 250 kW och 5 500 kg/h etylenglykol bedéms som

tillrackligt. Det ar daremot en avvagning mellan storlek pa kolonn, méangd etylenglykol samt energi i

aterkokaren.
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Figur 41. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierad mangd etylenglykol.
Nedre: Forlust av etanol respektive etylenglykol som funktion av varierad mangd etylenglykol. Effekten i
aterkokaren &r satt till 1 250 kW.
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Figur 42. Ovre: Driftkostnad respektive etanolens renhet, som funktion av varierad méangd etylenglykol.
Nedre: Forlust av etanol respektive etylenglykol som funktion av varierad méngd etylenglykol. Effekten i
aterkokaren &r satt till 700 kW.

Utifran kanslighetsanalyserna for 25 % etanol som gjorts ovan, valdes instéllningarna for kolonn 3 som

presenteras i tabell 13.

61



Tabell 13. Valda installningar for simulering av kolonn 3 och 25 % etanol.

Parameter Effekt i Matar- Bottnar Tryck Tryck botten Etylen-
aterkokaren bottnar [st] toppen [Bar(a)] glykol

[kw] [-] [Bar(a)] [ka/h]

Varde 1250 4 och 11 17 1 1 5500

3.3.5.4. Sammanstallning kolonn 3

| tredje kolonnen skiljer sig framforallt energiférbrukningen och méangden etylenglykol for de olika
méangderna etanol. Det kravs mellan 1 250 kW (25 % etanol) och 4 000 kW (75 % etanol). Daremot gar det
att minska energin i aterkokaren ifall 22 bottnar anvands, till 700 kW i fallet med 25 %. For 17 bottnar
krdvs annars 1 250 kW for detta fall. Mangden etylenglykol skiljer sig mellan 15 000 kg/h (75 %) och 5
500 kg/h (25 %).

Gemensamt for alla fallen &r att kolonnen opererar bést vid matarbottenkvoter pa 4 och 11 av 17. Trycket

beddms vara gynnsamt vid 1 bar(a) genom hela kolonnen.

3.3.6. Destillation av etylenglykol - Kolonn 4

Efter den extraktiva destillationen skickas bottenprodukten vidare till ytterligare en destillationskolonn,
kolonn 4. Denna kolonn ér till for att uppna den ursprungliga renheten av etylenglykol for att mojliggora
atervinning tillbaka till kolonn 3. Malet som sattes for kolonn 4 var 99.5% ren etylenglykol i destillatet. |
dessa kénslighetsanalyser undersoktes hur parametrarna driftkostnad samt renhet och forlust av

etylenglykol paverkades under olika forutsattningar.

3.3.6.1. 75 % etanol

Forst undersoktes fallet for 75 % etanol. | figur 43 nedan presenteras hur effekten i aterkokaren paverkade
driftparametrarna. Under denna korning anvandes en matarbotten pa 8, totala bottnar pa 16, och tryck i
toppen pa 1 bar(a), och i botten 0,1 bar(a). Vid en effekt pa 1 250 kW uppnaddes en lag driftkostnad, hdg
renhet och aven lag forlust av etylenglykol.
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Figur 43. Ovre: Driftkostnad respektive renhet av etylenglykol, som funktion av varierad effekt i
aterkokaren. Nedre: Forlust av etylenglykol som funktion av varierad effekt i aterkokaren.

Darefter varierades matarbottnen vid den valda effekten pa 1 250 kW, samt resterande instéllningar samma
som ovan, och resultatet visas i figur 44 nedan. Det kan avlasas att om etylenglykolen matas in for langt
ner i kolonnen uppstar stora forluster av etylenglykol, renhetskravet uppnas ej, och kostnaden blir hdg. Vid

matarbotten tva bottnar nedifran eller hogre, uppnas en effektiv separation.
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Figur 44. Ovre: Driftkostnad respektive renhet av etylenglykol, som funktion av varierad matarbotten.
Nedre: Forlust av etylenglykol som funktion av varierad matarbotten.
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Darfor undersoktes sedan olika antal bottnar fran toppen till matarbotten, med konstant 2 bottnar under
matarbotten. Resultatet presenteras i figur 45 nedan. Har syns en forbattring vid inférande av fler bottnar

over matarbotten, med utplaning 6-7 bottnar fran toppen.

Kostnad Renhet
x x
6000 0.9958
o —
= X . 0.9956 4
< 4000 - =
e < 0.9954
] » L%
) o
2000 - " 0.9952 A
X x % X 099501 X X X X %X X X
T T T T T T T T T T T T T T
2 4 6 8 10 12 14 2 4 6 8 10 12 14
Matarbotten fran toppen Matarbotten fran toppen
Forlust av Etylenglykol
= x
g‘ 800 A
o
2 600 %
5
S 400
*2“ X
o 200 +
5 X
2 04 X X X X
w

2 4 6 8 10 12 14
Matarbotten fran toppen

Figur 45. Ovre: Driftkostnad respektive renhet av etylenglykol, som funktion av varierat antal matarbottnar
fran toppen, med konstant 2 st bottnar under matarbotten. Nedre: Forlust av etylenglykol som funktion av
varierat antal matarbottnar fran toppen, med konstant 2 st bottnar under matarbotten.

Slutligen undersoktes tryckprofilen i kolonn 4, med matarbotten 7 bottnar fran toppen och 2 fran botten,
dérmed en kolonn med totalt 9 bottnar. Figur 46 visar varierat tryck i botten vid 1 bar(a) i toppen och figur
47 visar varierat tryck i toppen vid 0,1 bar(a) i botten. Det visar sig hér vara fordelaktigt att halla 1agt tryck

i botten av kolonnen samt ett tryck nagot under atmosfarstryck i toppen av kolonnen.
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Figur 46. Ovre: Driftkostnad respektive renhet av etylenglykol, som funktion av varierat tryck i botten av
kolonnen. Nedre: Forlust av etylenglykol som funktion av varierat tryck i botten av kolonnen.

Kostnad Renhet
X X X X X
3000 1 0.99 |
e —
[t :' 0.98 1
® 2
S 2000 < 0.97 -
w F]
2 -4
0.96
1000 {_x X X X X
T T T T T T T T T T
0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Tryck i toppen [Bar] Tryck i toppen [Bar]
_ Forlust av Etylenglykol
S 400 X
=
o
g 300 ~
e
E
£ 200 4
a2
=
% 100 A
c
o
= 4
m 0 = T = T % )T T

T
0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Tryck i toppen [Bar]

Figur 47. Ovre: Driftkostnad respektive renhet av etylenglykol, som funktion av varierat tryck i toppen av
kolonnen. Nedre: Forlust av etylenglykol som funktion av varierat tryck i toppen av kolonnen.

Harnast undersoktes en varierad effekt i aterkokaren igen, nu med de installningar som visade sig fungera
bra ovan. Trycket ar satt till 0,1 bar(a) genom hela kolonnen for att kéra vid samma tryck over hela.
Resultatet presenteras i figur 48 nedan. Har syns det att 1 170 kW i aterkokaren ger den mest effektiva

separationen.
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Figur 48. Ovre: Driftkostnad respektive renhet av etylenglykol, som funktion av varierad effekt i
aterkokaren. Nedre: Forlust av etylenglykol som funktion av varierad effekt i aterkokaren.

Sedan undersoktes aterigen ifall ett minskat antal bottnar var mojligt utan stérre kompromiss kring

separation. Antalet bottnar varierades darfor vid en konstant tillforsel av 1 170 kW i aterkokaren. Resultatet

aterfinns i figur 49 och visar att det ar mest fordelaktigt att forse kolonnen med 8 bottnar, med 2 bottnar

under matarbotten, darefter okar forlusten av etylenglykol. Detta &r ett liknande resultat till det i figur 45,

dar totalt 8 bottnar, med matning pa botten 6, kan ses som det basta redan dar.
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Figur 49. Ovre: Driftkostnad respektive renhet av etylenglykol som funktion av antal bottnar. Nedre: Forlust
av etylenglykol som funktion av antal bottnar.

Utifran kénslighetsanalyserna for 75 % etanol som gjorts ovan, valdes installningarna for kolonn 4 som
presenteras i tabell 14.

Tabell 14. Valda instéllningar for simulering av kolonn 4 och 75 % etanol.

Parameter Effekt i Matarbotten Bottnar Tryck topp Tryck botten
aterkokaren [-] [st] [Bar(a)] [Bar(a)]
[kw]
Varde 1170 6 8 0,1 0,1

3.3.6.2. 50 % etanol

For kolonn 4 och fallet dar 50% etanol anvands undersoktes effekten i terkokaren vid konstant antal bottnar
(8) och matarbotten (6), samt ett tryck genom kolonnen pa 0,1 bar(a). Resultatet illustreras i figur 50 nedan.

Har kan det konstateras att det ar mest fordelaktigt att anvanda en effekt pa 1 165 kW, for alla parametrar.
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Figur 50. Ovre: Driftkostnad respektive renhet av etylenglykol, som funktion av varierad effekt i
aterkokaren. Nedre: Forlust av etylenglykol som funktion av varierad effekt i aterkokaren.

Utifran kénslighetsanalyserna for 50 % etanol som gjorts ovan, valdes installningarna for kolonn 4 som
presenteras i tabell 15.

Tabell 15. Valda instéllningar for simulering av kolonn 4 och 50 % etanol.

Parameter Effekt i Matarbotten Bottnar Tryck topp Tryck botten
aterkokaren [-] [st] [Bar(a)] [Bar(a)]
[kw]
Varde 1165 6 8 0,1 0,1

3.3.6.3. 25 % etanol

For fallet dar 25% etanol anvands undersoktes effekten i aterkokaren vid konstant antal bottnar (8) och
matarbotten (6), vid 0,1 bar(a) genom hela kolonnen. Resultatet illustreras i figur 51 nedan. H&r kan

konstateras att det ar mest fordelaktigt att anvanda en effekt pa 1 135 kW, for alla parametrar.
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Figur 51. Ovre: Driftkostnad respektive renhet av etylenglykol, som funktion av varierad effekt i
aterkokaren. Nedre: Forlust av etylenglykol som funktion av varierad effekt i aterkokaren.

Sist undersoktes antal bottnar vid konstant effekt pa 1 135 kW, vilket illustreras i figur 52 nedan. Har syns

att aven for denna koncentration av etanol ar det mest fordelaktigt att forse kolonnen med 8 bottnar. Darmed

galler det &ven for 50 % etanol, vilket &r anledningen till att denna analys inte gjordes for koncentrationen.
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Figur 52. Ovre: Driftkostnad respektive renhet av etylenglykol som funktion av antal bottnar. Nedre: Forlust
av etylenglykol som funktion av antal bottnar.
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Utifran kanslighetsanalyserna for 25 % etanol som gjorts ovan, valdes installningarna for kolonn 4 som

presenteras i tabell 16.

Tabell 16. Valda instéllningar for simulering av kolonn 4 och 25 % etanol.

Parameter Effekt i Matarbotten Bottnar Tryck topp Tryck botten
aterkokaren [-] [st] [Bar(a)] [Bar(a)]
[kwW]
Vérde 1135 6 8 0,1 0,1

3.3.6.4. Sammanstallning kolonn 4

I den sista kolonnen &r korinstallningarna nistan samma for alla fall. Effekten hamnar mellan 1 135 och 1
170 kW. For en tillracklig separation bedémdes matarbotten placeras 2 bottnar fran botten, och 6 bottnar
fran toppen. Trycket bedoéms gynna separationen vid 0,1 bar(a) genom hela kolonnen. Daremot antyds det
i figur 47 att trycket i toppen enbart behdver vara under atmosfarstryck, och inte 0,1 bar(a). Detta ar dock

enbart bestamt vid ett sett av andra parametrar.

3.3.7. Sammanstiillt resultat fér simulering

For atervinning av losningsmedel kravdes totalt fyra destillationstorn. Nedan presenteras en
sammanstélining av de operativa parametrarna som togs fram i simuleringen, i tabell 17. Tabellen visar
resultat for respektive kolonn och tacker hela intervallet, 25-75 % etanol. For respektive kolonn presenteras
i tabell 18 dven uppnadd renhet, forluster och méangd azeotropbrytare. En simulering av upprening av etanol
utan extraktiv destillation utférdes ocksa. Dessa utfordes ej med samma noggrannhet da det ovan namnts

att denna metod ej ar ekonomisk. De korta simuleringsforsoken pavisar detsamma.

Tabell 17. Sammanstéllning av de operativa parametrarna for de fyra kolonnerna i processen éver hela
spannet 75 / 50 / 25 % etanol. L&ngst till hoger presenteras den totala effekten som kravs for de fyra
kolonnerna for respektive mangd etanol.

Kolonn 1 Kolonn 2 Kolonn 3 Kolonn 4 Totalt
Effekt [kW] 16 750 3530 4 000 1170 25 450
/6750 /1925 /1165 /13 370
/3 850 /1250 /1135 [ 9765
Antal bottnar 15 30 17 8 -

[st]
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Matarbotten [-] 5

Reflux ratio [-] 0,178
/0,106
/10,0792

Tryck topp 1

[Bar(a)]

Tryck botten 0,5

[Bar(a)]

15

0,787

0,2

4,11

0,348
/0,706
11,72

6 =

0,212 -
/0,102
10,0613

0,1 =

0,1

Tabell 18. Sammanstéllning av de resultat som uppnaddes for de fyra kolonnerna i processen 6ver hela

spannet 25-75 % etanol.

Renhet

Forluster

Ovrigt

Kolonn 1

99,997 %

bioolja i

bottenprodukten

0,27 %
/0,13 %
/0,10 %

bioolja

0,00 %
Etanol

Kolonn 2 Kolonn 3 Kolonn 4
99,997 %
bioolja i 96,00 % ren etanol
bottenprodukten i topprodukten 99,50 %
(99,00 % med etylenglykol
99,73 % butanol i  metanol inrdknat)
topprodukten
0,011 %
/0,010 %
0, 0,
e R o
J 10,0019 %
0,
0,0010 % 0,0244 % e/tol,gr?Glo k/gl
Butanol 10,0058 % yiengly
/0,0016 %
etylenglykol
i 5500 - 15000 )
kg/h etylenglykol

| tabell 17 syns det att effekten som behover tillféras kolonn 1, alltsa forsta separationen, ar signifikant

beroende av méngden etanol som anvénds i processen. Det krdvs 3 850 kW for fallet med 25 % etanol

jamfort med 17 000 kW for 75 % etanol. Detta galler aven kolonn 3, alltsd den extraktiva destillationen,

déar det gar mellan 1 250 och 3 480 kW. Mangden etanol paverkar dven méangden etylenglykol som behdvs

i kolonn 3, vilket kan avlasas i tabell 18. Sammanslaget 6éver kolonner 1 och 2 syns det att forlusten av
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bioolja hamnar mellan 0,48 och 0,65 % av totala utgaende strommen fran forvatskningsreaktorn, beroende

pa mangd etanol i flodet.

3.4. Laborativ verifikation

Nedan sammanstélls resultaten fran den laborativa verifikationen. Detta inkluderar resultat fran HPLC

analyser av de prov som togs pa destillat, fran separation av etanol och sedan butanol.

3.4.1. HPLC destillat frdn férsta separationen (etanol)

Vid forsta destillationen togs kontinuerligt prover pa destillatet vid sju tillfallen. Koncentrationen for
respektive prov presenteras i figur 53 nedan. Det attonde provet representerar hela destillatet fran forsta
separationen. Koncentrationen av etanol i destillatet pendlar mellan 84-99 vikt%, med lagst koncentration
vid forsta provtagningen och hégst koncentration vid andra provtagningen. Forsta provet hamnar runt 85
% etanol, medan prover 2 till 7 hamnar kring 95 % etanol. Den kokande vétskans temperatur registrerades
under hela destillationsforloppet, vilket presenteras i figur 54 nedan. I figuren syns att kokningen holl nést

intill konstant temperatur under hela forloppet, dar prov 1 samlar upp allt som kokar mellan 0 och 80 °C.

Etanoldestillation

105 4 T

100 4 ®

95 1 ] ®

Wikt
e

90

85 A

80 4

Prov

Figur 53. Koncentration uttryckt som vikt% etanol for respektive prov fran etanoldestillationen. Prickarna
motsvarar medelvérdet av de tre replikat som gjordes pa varje prov, och felstaplar &r baserade pa *1
standardavvikelse.
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Figur 54. Temperaturprofil dver etanoldestillationen. De vertikala strecken indikerar tid for respektive
provtagning.

3.4.2. HPLC destillat frdn andra separationen (butanol)

Vid destillation av butanol togs ett prov pa destillatet efter bade den forsta och den andra omgangen.
Koncentration for respektive prov presenteras i figur 55 nedan. Det tredje provet representerar hela
destillatet fran andra separationen. Vid forsta omgangen av andra separationen (prov 1 i figur 55) aterstod
som forvéntat en del etanol i biooljaldsningen, vilket enligt analysen blev cirka 15 vikt% i destillatet. Denna
etanol verkar ha avlagsnats helt vid andra omgangen, da analysen inte pavisade nagon etanol i dessa prover.
Koncentrationen av butanol i destillatet uppgar i forsta omgangen till omkring 44 vikt%, och i den andra
till runt 81 vikt%. Likt vid foregdende destillation av etanol, registrerades den kokande vatskans temperatur
aven har. Temperaturprofilen for respektive omgang presenteras i figurer 56 och 57 nedan. Har syns att
koktemperaturen 6kar successivt under hela destillationsférloppet, med en kraftigare 6kning i slutet. Under
forsta destillationen haller temperaturen runt 90 °C fram till en 6kning upp till 120 °C. | den andra
omgangen av destillationen haller sig temperaturen runt 120 °C, fram tills en 6kning upp till nastan 150 °C.

Dessa kokpunkter representerar temperaturen i botten av kolonnen, inte i kondensorn.
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Butanoldestillation
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Figur 55. Koncentration uttryckt som vikt% butanol och etanol for respektive prov fran
butanoldestillationen. Prickarna motsvarar medelvardet av de tre replikat som gjordes pa varje prov, och

felstaplar ar baserade pa +1 standardavvikelse. Orange markering ar butanol och bla markering &r etanol.
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Figur 56. Temperaturprofil 6ver forsta omgangen butanoldestillation.
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Butanoldestillation 2
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Figur 57. Temperaturprofil 6ver andra omgangen butanoldestillation.

3.5. Teknoekonomisk analys

Den slutgiltiga processen som presenteras i rapporten innehaller 4 destillationskolonner, en

forvatskningsenhet och en enhet for separation av vatten i ett dekantorsteg. De tva sistnamnda kommer inte

att bedémas i kostnadsanalysen for detta projekt. Genom att kombinera utrustningskostnaden med

tillaggskostnader, uppskattas foljande for respektive fall och enhet enligt tabeller 19, 20, 21 och 22 nedan.

Kostnaderna presenteras i dollar.

| tabell 19 syns vad som ingar i utrustningskostnaden for samtliga kolonner. Dessa fem kostnader ar

konstnaderna for en kondensor, kondensorackumulator, aterkokare, refluxpump samt sjélvaste tornet.

Tabell 19. Kostnader som ingar i utrustningskostnad.

Enhet Kondensor NgmiEnser Aterkokare Refluxpump
ackumulator
Tabell 20. Kostnader i USD for fallet med 75 % etanol.
Typav Palagg Kolonn 1 Kolonn 2 Kolonn 3 Kolonn 4
kostnad
Utrustning  Utrustning 1876 700 956 200 695 300 250 200
Tillbehor 100 % pa 1876 700 956 200 695 300 250 200

Torn

Summa

3778 400

3778 400
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Installation

Byggnader

Mark-
anlaggning

Summa

direkta

kapital-
kostnader

Frakt och
forsékring

Tillagg for
installation

Ingenjorer

Summa
indirekta
kapital-
kostnader

Totala
utrustnings-
kostnader
(TEC)

Oforut-
sdgbara
kostnader

Summa
grasrots-
kostnader

(TGRC)

utrustning

50 % pa
utrustning

25 % pa
utrustning

15 % pa
utrustning

290 % pa
utrustning

4 % pa
utrustning

70 % pa
installation

15 % pa
direkta
kostnader

Summa
palagg

Summa av
direkta och
indirekta
kapital-
kostnader

15 % pa

TEC

Summa
palagg

938 350

469 175

281 505

5442 430

75 068

656 845

816 365

1548 278

6990 708

1 048 606

8039 314

478 100

239 050

143 430

2772980

38 248

334 670

415 947

788 865

3561 845

534 277

4096 122

347 650

173 825

104 295

2016 370

27 812

243 355

302 456

573 623

2 589 993

388 499

2978 491

125 100

62 550

37 530

725 580

10 008

87 570

108 837

206 415

931 995

139 799

1071 794

1889 200

944 600

566 760

10 957 360

151 136

1322 440

1 643 604

3117180

14 074 540

2111181

16 185 721



Tabell 21. Kostnader i USD for fallet med 50 % etanol.

Typ av
kostnad

Utrustning

Tillbehor

Installation

Byggnader

Mark-
anlaggning

Summa

direkta

kapital-
kostnader

Frakt och
forsakring

Tillagg for
installation

Ingenjorer

Summa
indirekta
kapital-
kostnader

Totala

utrustnings-

kostnader
(TEC)

Oforut-
sdgbara

Palagg

Utrustning

100 % pa
utrustning

50 % pa
utrustning

25 % pa
utrustning

15 % pa
utrustning

290 % pa
utrustning

4% pa
utrustning

70 % pa
installation

15 % pa
direkta
kostnader

Summa
palagg

Summa av
direkta och
indirekta
kapital-
kostnader

15 % pa
TEC

Kolonn 1

918 300

918 300

459 150

229 575

137 745

2663 070

36 732

321 405

399 461

757 598

3420 668

513 100

Kolonn 2

954 700

954 700

477 350

238 675

143 205

2 768 630

38 188

334 145

415 295

787 628

3 556 258

533 439

Kolonn 3

384 800

384 800

192 400

96 200

57720

1115920

15392

134 680

167 388

317 460

1433 380

215 007

Kolonn 4

240 900

240 900

120 450

60 225

36 135

698 610

9636

84 315

104 792

198 743

897 353

134 603

Summa

2 498 700

2498 700

1249 350

624 675

374 805

7246 230

99 948

874 545

1 086 935

2061 428

9 307 658

1396 149



kostnader

Summa
grasrots-
kostnader

(TGRC)

Typ av
kostnad

Utrustning

Tillbehor

Installation

Byggnader

Mark-
anlaggning

Summa

direkta

kapital-
kostnader

Frakt och
forsakring

Tillagg for
installation

Ingenjorer

Summa
palagg

Palagg

Utrustning

100 % pa
utrustning

50 % pa
utrustning

25 % pa
utrustning

15 % pa
utrustning

290 % pa
utrustning

4 % pa
utrustning

70 % pa
installation

15 % pa
direkta
kostnader

3933 768

Kolonn 1

564 800

564 800

282 400

141 200

84 720

1637 920

22 592

197 680

245 688

4 089 696

Tabell 22. Kostnader i USD for fallet med 25 % etanol.

Kolonn 2

956 200

956 200

478 100

239 050

143 430

2 772 980

38 248

334 670

415 947

1 648 387

Kolonn 3

292 600

292 600

146 300

73150

43 890

848 540

11704

102 410

127 281

1031 955

Kolonn 4

224 000

224 000

112 000

56 000

33600

649 600

8 960

78 400

97 440

10 703 806

Summa

2 037 600

2 037 600

1018 800

509 400

305 640

5909 040

81 504

713 160

886 356



Summa
indirekta
kapital-
kostnader

Totala

utrustnings-

kostnader
(TEC)

Oforut-
ségbara
kostnader

Summa
grasrots-
kostnader

(TGRC)

Summa

- 465 960
palagg

788 865

Summa av
direkta och
indirekta
kapital-
kostnader

2103 880 3561 845

15 % pa

TEC 315582

534 277

Summa

- 2 419 462
palagg

4096 122

241 395

1 089 935

163 490

1253 425

184 800

834 400

125 160

959 560

1681 020

7590 060

1138 509

8 728 569

| tabeller 20-22 syns det att den dyraste enheten &r kolonn 1, som kostar nastan 1 900 000 USD for fallet
med 75 % etanol. For fallet med 25 % etanol har denna kostnaden minskat till ungefar 600 000 USD.

Dérefter kommer kolonn 2, som dven den har hdg investeringskostnad. Den kostar nastan 1 000 000 USD
i alla fall. Kolonner 3 och 4 kostar tillsammans nastan 1 000 000 USD med 75 % etanol och 500 000 USD

med 25 % etanol.

Den totala summan for utrustningen &r ungefar 3 800 000 USD for fallet med 75 % etanol och 2 000 000
USD for fallet med 25 % etanol. Dessa skalas med palagg upp till 16 200 000 USD respektive 8 700 000

USD. Kostnaden for 75 % etanol ar saledes ungefér dubbelt sa hog som for 25 % etanol. For fallet med 50

% etanol hamnar den totala kostnaden pa 10 700 000 USD, vilket dr narmare fallet med 25 % etanol &n

med 75 % etanol.
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4. Diskussion och slutsatser

Utifran de resultat som presenterats foljer en diskussion samt en efterféljande slutsats och mojligheter for

vidareutveckling.

4.1 Diskussion

| detta avsnitt diskuteras simuleringen och den laborativa verifikationen. Dérefter foljer en jamforelse av

dessa tva moment.

4.1.1 Simulering

Den modell som simuleringen baserats pa diskuteras forst, foljt av resultaten fran simuleringen.

4.1.1.1. Modell

For att simulera biooljan och dess komponenter, tillsammans med etanol, metanol, vatten, butanol och
etylenglykol, valdes NRTL som simuleringsmodell. Detta da@ NRTL modellerar poléra interaktioner val.
De tunga komponenterna i biooljan innehaller ingen storre andel polara @amnen, men dessa forvantas inte
paverka separationen i kolonnerna i nagon storre utstrackning, utan enbart ga direkt ner. Istéllet forvantas
lattare amnen, med poldra inslag, vara de amnen som har mojlighet att ga bade upp och ned i kolonnen,
beroende pa korinstallningar. Terpenoiderna, de som kokar i den tidigare delen av biooljan, innehaller inga
syremolekyler, eller nagot annat som gor dem polara. Dessa har darfor inte typiska egenskaper som
modelleras med NRTL, de bor daremot inte interagera avsevart med de mer poléra lttflyktiga &mnena. De
latta syrorna, etanol, metanol, butanol, etylenglykol samt ligninderivaten innehaller alla i nagon
utstrackning syre och polaritet. Det ar bland dessa @mnen som brytpunkterna i kolonnerna baseras, och dven

darfor NRTL &r modellens bas.

4.1.1.2. Process

Kraven pa den forsta kolonnen beror till stor del pa koncentrationen av etanol fran forvatskningsreaktorn.
For fallet med 75 % etanol kravs narmare 17 MW, medan 50 % etanol kraver strax under 7 MW. Denna
okning ar signifikant for energiférbrukningen av hela processen. Aven investeringskostnaden for den forsta
kolonnen beror till stor del pa méangden etanol, dar 75 % etanol kraver en fordubbling av

investeringskostnaden i forsta kolonnen.

Separationen av butanol, i den andra kolonnen, blir ssmma oberoende av koncentration av etanol. Denna

separation ar dock den svaraste av de fyra separationerna, och kraver darfor flest bottnar for att ge en
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Onskvérd separation. Detta visar sig i att den har nast hdgst investeringskostnad, efter fallet med 75 % etanol
i forsta kolonnen. Daremot kraver den enbart 3 MW, vilket & mindre an kolonn 1, och ungefar i niva med

kolonner 3 och 4 tillsammans.

Kolonner 3 och 4 anvénds for att atervinna etanol och efterfoljande etylenglykol. Dessa kraver tillsammans
ungefar 2 - 5 MW av energi, beroende pa koncentration av etanol, samt 17 respektive 9 bottnar.
Separationen visade sig i kolonn 4 gynnas av ett lagre tryck. Vart att namna &r dock att det gar att utféra
separationen vid atmosfarstryck, och det blir en avvagning vad som resulterar i lagst kostnader pa kort och
pa lang sikt. Kolonnerna 3 och 4 kraver under forutsattningarna relativt lag effekt samt
investeringskostnader som tillsammans ar lagre an kolonner 1 och 2. Att investera i dessa tva kolonner &r
darfor battre an att designa processen med en stérre kolonn utan etylenglykol, men kan utan problem passera

azeotropen mellan etanol och vatten.

I alla kolonner som har presenterats har en direkt avvégning gjorts mellan méngden bottnar och kostnader
som beraknats i figurerna for kénslighetsanalys. Detta har gjorts utanfér Aspens kostnadsprogram, genom
att istallet undersoka kvoterna for steg och kostnad. Pa sa sétt kan det alltsa finnas billigare alternativ som
inte valts ovan, pa grund av en kraftigt 6kande storlek pa kolonnen. Denna avvagning mellan kapitalkostnad
och forluster i processen kan daremot beddmas olika i olika situationer, men utan viktning bedémdes

kvoterna i detta fall som lika viktiga.

Det ar dessutom vart att notera att flera kolonner har tryck som varierar fran botten till toppen, samt nagra
som enbart far en liten fordel av att opereras vid tryck skiljt fran atmosfarstryck. For att bedéma reella tryck
i en storre kolonn bér mer noggranna analyser, som aven tar i hansyn till praktisk genomférbarhet samt

investeringskostnad, utforas.

I kolonn 3 finns ytterligare en parameter att ta hansyn till, flodet av etylenglykol. I denna kolonn har en
avvagning mellan kostnad och mangd etylenglykol gjorts. Ju stérre flode av etylenglykol, desto storre
kolonn krévs, men &ven en storre initial inkdpskostnad. Avvagningen mellan etylenglykol och kostnad har

aterigen gjorts genom att undersoka kvoterna, med en viktning om att de &r lika viktiga.

| tabell 18 presenteras renhet och forlust av biooljan, 16sningsmedel och azeotropbrytare. | kolonner 1 och
2 har renheten av biooljan prioriterats. | kolonn 1 &r det for att garantera att demetalliseringen ska fungera.
| kolonn 2 antas det att bioolja som gar upp i kolonnen hamnar i oljefasen i demetalliseringen, och sedan

gar ner i kolonn 2 i nasta varv. Som en f6ljd av de hdga renhetskraven blir dven forlusterna av etanol och
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butanol laga i kolonner 1 och 2. | kolonner 3 och 4 ar kraven pa renhet av etanol respektive etylenglykol
hoga, for att mojliggora atervinning. Genom att sanka kraven pa renhet i alla eller en av kolonnerna finns
det mojlighet att bade driftskostnader och investeringskostnader kan sénkas, och saledes generera en
billigare process. Hur stora dessa blir beror pa vilka krav man har pa en framtida produkt. Detta blir i
slutdndan en avvagning som kraver vidare kalkyl och analys. Med lagre krav pa renheten av biooljan kan

troligen dven mangden bioolja som gar forlorad i kolonnerna minskas.

I processfiguren, figur 4, syns det att inga strommar ar kopplade med varandra genom atercirkulering, det
ar ett Oppet system. For att inkorporera hansyn till atercirkulering i modellen har strommar istallet matchats
nagorlunda in och ut, utan att kopplas samman. Detta har gjorts genom att matcha framférallt temperaturer

och renheter.

Ytterligare en aspekt som bor tas hansyn till i simuleringen dr méngden lattflyktiga organiska &mnen i
biooljan. For att vara pa den pessimistiska sidan avseende separationen har en hdg halt myrsyra och
attiksyra antagits infinna sig i biooljan. Detta medfor att koncentrationen av komponenter som ska kokas
av i forsta kolonnen formodligen ar ndgot dverskattad, samt att koncentrationen av etanol blir nagot lagre.
I den andra kolonnen antas sedan att inga l&ttflyktiga syror finns kvar, utan enbart bioolja och butanol. Ifall
organiska syror infinner sig dar i verkligheten kommer dessa att ga upp med butanolen och fordela sig,

mellan faserna, i demetalliseringen ndstkommande varv.

I denna simulering har inga metoder provats tillsammans, pa grund av svarigheter i labb och simulering.
En metod som déremot vore intressant att testa framover vore en kombination av membran och destillation.
Ifall membran anvénds for att ta bort en del av 16sningsmedlen innan man sedan gar vidare till destillation
kan en stor andel av energin och storlek pa kolonn minskas. Sa lange blandningen innehaller en stor andel

I6sningsmedel, vilket 50-75 % ar, bor selektiviteten hallas hog, samt fouling minimeras.

| rapporten har ett fokus varit pa att undersoka hur mangden etanol fran forvétsknigsreaktorn paverkar
separationen. Daremot har inte mangden butanol undersokts pa samma satt. Detta da det inte varit av samma
vikt. Paverkan pa kolonn 2, av butanol, kan dock antas folja samma trend som kolonn 1, av etanol. | det
nuvarande fallet &r det 70 % butanol in i kolonn 2, men en minskning av detta bér minska storlek och

energibehov aven i kolonn 2.

En aspekt som inte tas hansyn till i simuleringen &r att det finns en risk att biooljan polymeriseras eller

depolymeriseras. | sadana fall kan egenskaperna hos denne forandras och paverka separationen negativt.
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Ifall biooljan bryts ned till mindre kolkedjor kommer dessa att interagera mer med ldsingsmedlen, och
forsvara separationen. Ifall de oligomeriseras till storre, klumpigare, molekyler kan viskositeten hos

biooljan paverkas, och forsvara hanteringen av denne.

Separationsanlaggningen som studeras i denna rapport har inte integrerats, vare sig gentemot kolonner i
anlaggningen, eller mot en utomstaende anlaggning. | verkligen kommer en sadan har anlaggning att,
atminstone, std i anslutning till forvatskningsreaktorn. Spillvarmen fran denna enhet, samt andra, har
potential att utnyttjas och darmed minska energitillférseln 6ver den totala anlaggningen. En sadan har

varmeintegration &r dock mest rimlig att gora nér hela anldggningen ér tillganglig.

4.1.2 Laborativ verifikation

De analyser som gjordes pa destillat indikerar hog koncentration, bade av etanol i forsta separationen och
av butanol i andra separationen. Den andel av destillat som inte dr lésningsmedel ar troligtvis andra
lattflyktiga &mnen som finns i biooljan. Det forsta provet som togs i etanoldestillationen innehéll 84 vikt%
etanol vilket tyder pa att det som forvantat finns &mnen som kokar vid en lagre temperatur &n etanol (figur
53), eller bildar azeotrop med etanol, s& som vatten. En del av detta kan dock bero pa att behallaren for
destillatet blev férorenad med rent biooljaprov under ett misslyckat forsok tidigare, och inte blev helt ren
innan nasta korning. Darmed fick forsta provet en nagot brunaktig ton, istallet for att vara helt klar. Detta
kan ge sken av en lagre andel etanol &n det borde ha varit. Daremot bor inte 15 % av provet vara
fororeningar. Vid jamforelse med de &mnen som valts for representation av biooljan (se tabell 5), aterfinns
metanol som ett av de &mnen som har l&gre kokpunkt &n etanol, 65 °C jamfort med etanol vars kokpunkt
ar cirka 78 °C. Aven i simuleringen aterfinns all metanol i destillatet och &r darfér med stor sannolikhet en
del av det forsta provet. Redan vid andra provet har koncentrationen av etanol stigit till 99 vikt%, vilket
ocksa ar rimligt eftersom temperaturen pa den kokande vétskan varit konstant 79 °C mellan forsta och andra
provtagningen (figur 54). Efter andra provtagningen haller destillatet ungefar samma koncentration, cirka
94-95 vikt%, kring azeotropbrytare sammansattningen av vatten och etanol. Att koncentrationen av etanol
gradvis sjunker kan bero pa att andra &mnen som kokar i narheten av och nagot dver etanol borjar kokas
upp ocksa. Observerar man felstaplarna i figur 53 gar det daremot inte att utesluta att alla prov fran 2 till 7
har en koncentration kring 95 %. Det skulle antyda att prov 1 kokar upp etanol samt lattflyktiga &mnen, och

att prover 2 till 7 hamnar vid den azeotropa sammansattningen av etanol och vatten.
Vid destillationen av butanol daremot, varierar temperaturen pa den kokande vatskan avsevart under de tva

omgangarna (figur 56 och 57). Vétskan borjar koka redan vid 90 °C och stiger under férsta omgangen upp

till 120 °C. Under andra omgangen borjar vétskan koka vid 120 °C, darefter 6kar vétskans temperatur
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successivt upp till 147 °C. Om man jamfor detta med koncentrationen butanol i destillatet (figur 55) kan
konstateras att det i det forsta provet var 44 vikt% butanol och 15 vikt% etanol. Detta tyder saledes pa att
det dven i detta fall finns annat i destillatet utdver l6sningsmedel. Dessa komponenter bor ha en kokpunkt
som ligger mellan etanol och 120 °C, exempelvis vatten, myrsyra och attiksyra. Andra provet, som
representerar den andra omgangen, innehdll 81 vikt% butanol och ingen etanol alls. Det verkar saledes som
att det finns en del komponenter i biooljan som foljer med destillatet dven i detta temperaturintervall. For
att identifiera dessa bor man titta pa &mnen som kokar mellan 120-147 °C. Potentiella &mnen ar exempelvis
attiksyra och propionsyra. Daremot var temperaturen uppmatt i botten av kolonnen, och i och med att

butanol &nnu fanns kvar i provet var destillatet formodligen narmare 120 °C.

En aspekt att ta med &r daremot att temperaturen enbart var uppmatt i botten av kolonnen, och inte i
kondensorn. Detta innebar att de uppmaétta temperaturerna enbart stammer i aterkokaren. Det ar daremot
temperaturen i toppen av kolonnen, kondensorn, som avgor vilka @amnen som nar kondensorkolven, samt
vilka &mnen som helt Idmnar biooljan. Detta ar aven anledningen till varfér formodligen inte all butanol &r

borta ur provet, trots att vatskan uppmattes till nastan 150 °C.

Undersoker man figur 55 syns det att blandningen av de tva proverna genererar ett blandningsprov med
lagre koncentration av butanol &n nagot av de tva proven individuellt. Detta ar ett underligt resultat. Tittar
man pa etanolhalterna hamnar blandningsprovet daremot mellan bada individuella prov. Detta tyder pa att
blandningen av proven skedde som &nskat. Den underliga koncentationern av butanol kan bero pa
exempelvis dalig omrorning vid provtagning for blandningsprovet. Troligen ar det blandningsprovet som
har fatt ett underligt varde, da blandningsprovet enbart blandas en gang, medan alla andra steg utfors i
triplikat. Ifall det var daligt omrort och skiktat vid overforing fran prov 1 eller 2 till blandprovet, kan en

felaktig halt av butanol ha pavisats.

4.1.3 Jimférelse mellan simulering och labb

Bade simulering och laborativ verifikation visar att separationen mellan I6sningsmedlen och bioolja &r

mdojlig med hjalp av destillation.

Vidare ger de bada momenten insikter om renhet och forluster av olika komponenter i processen. Jamfor
man destillatet i forsta och andra kolonnen som genereras i simuleringen med det som erhalls i labbet ser
man i bada fallen att det inte bestar av enbart etanol och butanol. I simuleringens forsta kolonn bestar

destillatet, férutom etanol, ocksa av vatten och lattflyktiga organiska syror sasom éattiksyra. | den andra
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kolonnen féljer, forutom butanol, sma méangder av andra nagorlunda lattflyktiga &mnen som &r en del av

biooljan med destillatet.

Som namnt tidigare i rapporten baseras forsta kolonnen pa separation av attiksyra fran bioolja. Denna
separation kan utforas vid en lagre temperatur och kréaver farre bottnar én separationen av butanol. Detta
kan bero pa att den relativa flyktigheten mellan attiksyra och bioolja ar stérre an mellan butanol och bioolja,
samt aven pa att en storre andel av attiksyran tillats ga ner i botten av kolonnen. I bada fall &r det 0,4 kg/h
forlust, men det &r ett storre flode av butanol in i kolonnen. Aven den laborativa verifikationen vittnar om
en svarare separation i fallet med butanol &n etanol. Generellt uppnas en hégre koncentration av etanol vid
forsta separationen an butanol vid andra separationen. Resultaten ar dock nagot missvisande eftersom att
inte all etanol lyckades separeras under forsta separationen, utan aterstod da butanol skulle separeras.
Vidare spader etanolet ut butanolen i butanolseparationen. | butanolseparationen har déremot inte all
butanol destillerats av heller. | bada fall medfor detta att renheten for etanolen och butanolen pa labbet
kommer att pavisas vara for hog, da det ar nar det bara ar lite lsningsmedel kvar som de andra
komponenterna i losningen ocksa foljer med upp. Renheten som uppnas i simuleringen &r battre &n pa
labbet. Detta ar rimligt da den laborativa uppstéllningen inte har samma mojlighet att utféra noggrann
separation. En direkt jamforelse kan dérfor inte goras, men trenden att etanolseparationen &r enklare, samt

att separationen verkar mojlig, gar att ta med sig.

Uppstallningen som anvandes for verifikation i labbet ar valdigt Iangt ifran de kolonner som anvénds i
simuleringen. Forst och framst skiljer de sig at vad galler storlek och kapacitet. De stora kolonnerna i
simuleringen ar ocksa pa ett helt annat sétt rustade for att man ska kunna styra olika processparametrar
sdsom temperatur, floden och tryck. Ytterligare en viktig aspekt som skiljer simulering fran labb &r
kolonnens material och konstruktion. Glaskolonnen som anvéndes pa labb var varken isolerad eller férsedd
med avancerad design, exempelvis ett bestamt antal bottnar och kanaler for aterflode. Detta leder 6verlag

till stora energiforluster och en mindre effektiv separation, samt sémre kontroll.

4.2 Slutsats

Biooljans egenskaper undersoktes genom litteratur, och en uppskattning av dess komponenter
presenterades. Daremot ar den inte med sakerhet bestamd, utan enbart uppskattad. For att atervinna
I6sningsmedel i det delsystem inom bioraffinaderi som studerades, valdes destillation som den metod med
hogst potential. Bade simulering och laborativ verifikation har anvéants for att djupgaende utforska

mojligheter och utmaningar.
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Det system som designades i simulering bestod av totalt fyra destillationskolonner, tva for separation av
etanol och butanol, samt tva for upprening av etanol via extraktiv destillation och atervinning av

azeotropbrytare.

Forsta separationen av etanol kraver hog effekt och stora investeringar, séarskilt vid hogre etanolhalt.
Separationen av butanol &r oberoende av koncentrationen etanol men beddms vara tekniskt utmanande,

vilket innebdr higa investeringskostnader &ven for denna enhet.

Kolonner for extraktiv destillation av etanol samt atervinning av azeotropbrytare kraver mindre energi och
kapitalkostnader jamfort med de tva forsta kolonnerna. Detta tyder pa att en investering pa enbart en kolonn,
utan att anvéanda sig av extraktiv destillering, inte skulle ge en avsevart lagre kapitalkostnad, om alls lagre.
Vidare skulle denna kolonn ha problem att ta sig forbi den azeotropa sammansattningen och uppna 6nskad

renhet.

Renhetskraven som sattes for l6sningsmedel och azeotropbrytare har vagts mot kostnader och forluster.
Trots vissa skillnader mellan simulering och labb, sarskilt vad géller skala och utrustning, kan konstateras
att atervinning av de bada lésningsmedlena ar mojlig med hjalp av destillation. Vidare rekommenderas att
i basta man anvanda sa lite losningsmedel som mojligt, eftersom detta genererar bade en lagre

investeringskostnad och l&gre driftkostnader.

Sammanfattningsvis har arbetet bidragit till att uppfylla syftet att ge underlag for design av delsystem inom
bioraffinaderiet for val av den mest optimala metoden for atervinning av lésningsmedel. Genom att viga
tekniska, ekonomiska och operativa faktorer har en vag mot effektivare och mer hallbara bioraffinaderier

identifierats.

4.3 Mojligheter till vidareutveckling

For amnet finns en mangd atgarder for att vidareutveckla och forfina infor en eventuell implementering av
processen. | stora drag syftar dessa atgarder till att oka forstaelsen for biooljans komponenter och dess

beteende samt att forbattra den laborativa processens effektivitet och skalbarhet.
For det forsta ar det av stor vikt att genomféra en grundlig analys av biooljans komponenter och deras

fysikaliska beteenden. Genom att kartlagga dessa egenskaper kan man forsta hur biooljan interagerar med

olika processparametrar och darmed oOka forutsittningarna, bade for simuleringsresultat och
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implementering av processen i verkligheten. Detta kan innefatta studier kring komposition, molekylér

struktur, viskositet och reaktivitet, vilket i sin tur kan vagleda infor vidare simuleringar och processdesign.

For det andra kan den valda metoden for optimering dndras och utvecklas. | detta fallet har parametrarna
undersokts en i taget, vilket begransas da de undersoks enskilt. Sma antydanden till samverkan kan fas ut
da samma parameter testas igen, vid nya installningar. En metod som daremot kan testa flera parametrar,
och eventuellt flera torn samtidigt, kan fanga upp sadana trender med hogre precision. Detta kan leda till

att nya, battre, processinstallningar erhalls.

For det tredje bor ytterligare metoder och tekniker undersokas for separation av l6sningsmedel fran
biooljan, bade i simulering och labb. Som ndmndes i diskussionen bor en anlaggning med kopplat membran
och destillation testas, tillsammans med andra méjliga kombinationer, for att mojligen hitta battre metoder

for att atervinna I6sningsmedel.

For det fjarde &r det viktigt att skala upp den laborativa processen for att battre efterlikna verkliga
forhallanden. Genom att arbeta med storre volymer och anvanda mer avancerade destillationskolonner kan
man fa en mer realistisk bild av hur processen fungerar i industriell skala. Detta kan &ven hjalpa till att
identifiera eventuella utmaningar och flaskhalsar och mgjliggora vidare optimering innan implementering

i full skala.

Tillsammans kan framtida arbeten mot dessa mal ge en béttre helhetsbild om hur biooljan beter sig
tillsammans med de tva losningsmedlen, samt hur olika modeller av destillationstorn hanterar
blandningarna. Med fler djupgaende analyser av systemet bor mer effektiva lésningar anpassas till systemet.
Denna forsta studie kan dock agera underlag for framtida studier, och ge en fingervisning mot potentiella

I6sningar.
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Populdrvetenskaplig sammanfattning

Destillation: Nyckeln for hallbara bioraffinaderier?

| jakten pa hallbara energilosningar har biobranslen seglat upp som en lovande kandidat. Att producera dem
hallbart och effektivt ar dock inte utan sina utmaningar. Ett avgorande steg i en ny lovande process &r
anvandningen och atervinningen av de stora mangder I6sningsmedel som anvénds, vilket kan ha avgorande
ekonomiska och miljomassiga fordelar. I ett nyligen genomfort examensarbete har man undersokt just detta,
med fokus pa destillation som nyckeln for atervinning av etanol och butanol vid tillverkning av bioolja fran
bark.

Flera olika metoder for att tillverka biobaserad olja har foreslagits med aren. Dessa oljor har alla samma
syfte, att ersatta och komplettera nutidens dominanta fossila energikallor. Beroende pa val av ravara och
produktionsmetod far oljan olika egenskaper och fordelar. Bark och andra skogsbaserade ravaror ar
intressanta ur ett svenskt perspektiv och ger i det hér fallet en bioolja som kraver en rigords anvandning av
I6sningsmedel i tillverkningen. For att oljan ska bli ekonomiskt gangbar behdver dessa atervinnas i storsta
mojliga man.

De tva losningsmedlen som hanteras ar etanol och butanol. Dessa ar tva ofargade och klara vatskor med
kokpunkter likt vatten. Biooljan daremot ar en trogflytande och maérk vatska, som enbart innehaller ett fatal
amnen med kokpunkt vid vattnets kokpunkt eller lagre. En separation av dessa framstar darfor som tamligen
enkel, med tanke pa de fysikaliska skillnaderna. Framst tre metoder undersoktes, och dessa asokte att
separera utifran 16slighet, molekylstorlek samt kokpunkt. Dessa var vatske-vatske-extraktion,
membranseparation respektive distillation.

Destillation ar en valkand process inom kemiteknik, déar olika &mnen separeras fran varandra genom
upphettning och angbildning foljt av kondensation. Genom att utnyttja denna metod, bekréaftade bade
simuleringar och experiment att bada losningsmedel effektivt kunde separeras fran barkbaserad bioolja.

Biooljan innehaller aven lite vatten, vilket fordelar sig i bade biooljan och etanolen efter destillation. Detta
leder till att etanolen spads ut med vatten varje varv som den atercirkuleras. Detta loses genom ytterligare
en kolonn dér en ytterligare komponent, etylenglykol, tillsatts som forenklar separationen.

Simuleringarna resulterade i ett system med fyra destillationstorn, ett for separation av etanol fran biooljan,
ett for separationen av butanol fran biooljan, ett fér upprening av etanol fran den forsta kolonnen, samt ett
for upprening av etylenglykol fran vatten i den fjarde kolonnen. Med hjélp av dessa fyra destillationstorn
kan biooljan separeras fran bada I6sningsmedel med ungefar 0,5 % forlust. Aven losningsmedlen erhaller
sma forluster under separationen.

Sammanfattningsvis visar denna studie pa destillationens potential som en central komponent for
atervinning av l6sningsmedel inom bioraffinaderier. Med fortsatt forskning och utveckling kan denna
metod ytterligare forbattra processens hallbarhet och ekonomiska lonsamhet, vilket i slutdndan kan leda till
en mer hallbar och effektiv produktion av biobréanslen.
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