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1. Adviezen en opmerkingen 

Voor het werken met PROCESS 1S een uitgebreide handleiding aanwezig 

bij dhr C. van Leeuwen. Met het doornemen van deze handleiding, die 

op vele punten erg onduidelijk is, is veel tijd gemoeid. Om het wer

ken met PROCESS iets eenvoudiger te maken volgen hier eerst wat al

gemene a dviezen en opmerkingen. Vervolgens komt in hoofdstuk 2 van 

deze bijlage het schrijven van een eigen subroutine aan de orde. 

- Voordat me n het eigenlijke proces gaat simuleren is het aan te be

velen ee rst het tweede jaars computerpracticum en de daarbij behorende 

Fortrancursus te volgen. De handleidingen zijn te verkrijgen bij dhr 

C. va n Leeuwen. 

In dit practicum worden enkele eenvoudige unit-operations met PROCESS 

doo r ge re kend . 

- Le t bij he t gebruik van PROCESS op de eenheden. Met de energ1eeen

heid kj en d e tijd in hr wordt er voor vermogen kW en kJ/hr door elkaar 

gebr uikt. 

Bovendien wordt e r voor het aanduiden van de waarden 10
3

, 6 la etc 

M resp. MH vóó r de eenheden geplaatst. 

Bij het doo rrekenen van een proces 1S het aan te raden -indien mo

gel ijk- eerst met PROCESS de massabal ans op te lossen. Alle warmte

wisselaars , fornuizen en koelers worden weggel a ten en de temperaturen 

van de stromen gespecificeerd 1n de STREAM DATA : 

bv. PROP STREAH=2 , TEHP=200 , REFS=I 

zorg t ervoor dat s troom 2 identiek aan stroom I maar met een tempe

r atu ur va n 200 eenheden wordt gedefinieerd. 

De wa rmteba l ans kan vervolgens met de exacte mass a stromen worden op

gelost . Op deze manier wordt de rekentijd aanzienlijk verkort en kun

nen fouten gemakkelijker teruggevonden worden. 

- Let er bij het geven van beginschattingen op dat het systeem kan 

convergeren en zichzelf niet opblaast. 

- Een CONTROLLER (= feedback controller) 1S een "unit-operation" die 

in het systeem een bepaalde grootheid meet en aan de hand van de ge

meten waarde elders in het systeem een andere grootheid aanpast. 

Na de CONTROLLER springt het programma terug naar de unit waarin 

deze grootheid moet worden aangepast. Daarna worden weer alle units 

tussen deze unit en de CONTROLLER volgens de normale, opgegeven reken

volgorde doorgerekend. 
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Voor het in de hand houden van de rekentijd ~s het essentieel dat de 

CONTROLLER zo dicht mogelijk achter de unit die hij bestuurt geplaatst 

wordt. 

- In bijlage 3 van het FVO van D. J. Sinke en H. R. Tijsseling staan 

enkele onvolkomenheden: 

ad 2: Het Input Manual zou voor dit proces een Material Balancer 

aanraden. Er wordt in het Input Manual echter het advies gegeven 

all~~n een Material Balancer te gebruiken in zeer bijzondere 

gevallen. Het name wordt de Ammoniaksynthese p;enoemd \17aar grote 

recyclestromen met sporen inerten voorkomen . 

ad 3: Ingaande voedingsstromen en gespecificeerde recyclestromen 

zouden tijdens de berekeningen ongewijzigd blijven. Recyclestro

men zijn echter t.g.v. het iteratieproces aan verandering onder

hevig. 

ad 4: Vergeten van een apparaatcode op de Sequence Card zou betekenen 

dat de Sequence Card in zijn geheel genegeerd wordt. 

De Sequence Card is juist bedoeld om elkele units apart te kun

nen doorrekenen zonder de invoerfile te hoeven veranderen. Uit 

de gehele invoer worden dan alleen de op de Sequence Card opge

geven units doorgerekend. 

- Een unit-operation kan slechts worden doorgerekend als alle beno

digde gegevens voor die unit bekend zijn. Dit geldt niet alleen voor 

de ingaande stromen maar ook voor allerlei specificaties die gebruik 

maken van gegevens van andere units. Let vooral op de CONTROLLERS 

(feedback controller) en de SETS (feed forward controllers) omdat 

deze springen in het programma. 

De benodigde gegevens moeten of ~n de invoerfile worden opgegeven 

of al eerder door het programma zijn uitgerekend. 

- DENK EERST LOGISCH NA EN DRAAI NIET TE GAUI.J EEN PROGRAMMA 
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2. Schrijven van een USER ADDED SUBROUTINE (UAS) 

PROCESS biedt de mogelijkheid om een elgen subroutine toe te voegen 

en deze in combinatie met het standaard PROCESS-programma te gebrui

ken. Hiertoe wordt een in PROCESS aanwezige Dummy-subroutine vervan

gen door de UAS. Deze beide subroutines moeten derhalve dezelfde 

naam hebben : USERn met n 41-60 

De UAS werd geschreven ln Fortran-66 en vertaald met de Fortran-H

extended compiler. 

De informatiestroom tussen het hoofdprogramma en de UAS wordt moge-

lijk gemaakt door: 

I~!~Ef~~i~g_~~~E2~!i~~~: Deze subroutines kunnen in de UAS worden 

aangeroepen om informatie van en naar het hoofdprogramma over te 

schrijven of het hoofdprogramma iets te laten berekenen. 

~2~~2~_~!2E~g~_~E~~: Hieruit kunnen gegevens van componenten, ther

modynamische gegevens en dimensionele conversiefactoren opgehaald 

worden. 

Voor het schrijven van een UAS gelden de volgende richtlijnen: 

- Initialiseer alle opslagvariabelen 

- De door de Interfacing Subroutines overgebrachte error flags moe-

ten na aanroepen van een van deze subroutines onmiddellijk getest worden. 

-In de subroutine moeten tests aanwezig zijn, zoals controle op het 

delen door nul. 

-De gegevens in de Common Blocks mogen niet door de subroutine ver

anderd \.Jorden. 

-De eenheden waarin gegevens teruggeschreven worden naar het hoofd

programma moeten de OUTPUT-eenheden ZlJn. 

- Loops in de subroutine moeten een van te voren bepaalde limiet 

hebben. 

- De subroutine moet efficient van rekentijd gebruik maken, zeker 

wanneer deze meerdere malen wordt aangeroepen. 

Bij een UAS bijv. USER41 hoort een speciale OUTPUT-Subroutine die 

automatisch met het aanroepen van USER41 wordt aangeroepen (U410UT). 

Deze OUTPUT-Subroutine zorgt na de berekeningen "at printout time" 

voor speciale door de gebruiker bepaalde uitvoer. 

Het schrijven van een UAS zal verduidelijkt worden aan de hand van 

de zelfgeschreven isomerisatiereactor-UAS. 
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I 

00000010 
00000020 C 
00000030 
00000040 
00000050 
00000060 
00000070 
00000080 
00000090 C 
00000100 
00000110 
00000120 
00000130 
00000140 C 
00000150 
00000160 C 
00000170 
00000180 C 
00000190 
00000200 
00000210 
00000220 C 
00000230 
00000240 C 
00000250 
00000260 C 
00000270 
00000290 
00000310 C 
00000320 
00000330 20 
00000340 C 
00000350 
00000360 
00000370 
00000380 C 
00000390 
00000400 C 
00000410 
00000420 
00000430 
00000440 
00000450 
00000460 
00000470 
00000480 
00000490 
00000500 
00000510 25 
00000520 C 
00000530 
00000540 
00000550 
00000560 
00000570 
00000580 
00000590 
00000600 
00000610 
00000620 
00000630 27 
00000640 
00000650 
00000660 
00000670 

-00000680 
00000690 
00000700 
00000710 

SUBROUTINE USER43 (IPARM ,RPARM,SUPPL E,HEAT,IDATA,ISOLVE,ISTOP) 
THIS UNIT OPERATION IS A REACTCR 
COMMON /FACTOR/TCO NVT ,TFAC,PCONVT,PFAC,TIMFAC,IJTFAC,VVFAC, 

*ARFAC,XLVFAC,SPGFAC,HSFAC,WKFAC,VISFAC,TCFAC,VVFACA,STFAC,FACA, 
*FACB,EXPFAC,XM3fAC,fTOR,CTOK,XKTOR,ATM,VVTOML,RCONST 

DIMENSION IPARM (12) , RPARM (8) ,SUPPLE (260) ,HEAT(4) ,IDATA (30) 
DIMENSION STREAM (60) ,F (15) , P (15) ,H (15) ,C (15) ,HC (15) 
DIMENSION RON (15) ,FFR (15) ,RONF (15) ,PFR (15) ,RONP (15) 
NO FATAL ERRORS FORM THIS UNIT 
ISOLVE=10 
NOF=IDATA (1) 
NOP=IDATA (2) 
NOCX=IDATA (4) 
SET UP OUTPUTSWITCH FOR ERROR COD ES 
IPARr-1 (2) =0 
TRAP FOR NO STREAMS 
IF(NOF.EQ.O) GOTO 1 
FETCH STREAM FROM STORAGE 
IX =IDATA (11) 
CALL URSTRM(IX,STREAM,l,IERR) 
IF (IERR .NE. 0) GOTO 2 
TEST MOLAL FEEDSTREAM 
IF (SIREAM (1) • EQ. 0.) GOTO 3 
TEST FOR PRODUCT 
U' (NOP .EQ. 0) GOTO 4 
TEST PHASE OF FEED, ONLY VAPOUR PHASE ALLOWED 
IFAZE=l 
IF (STREAM(5) .GE. 0.01) GOTO 5 
COPY STREAM COHPOSITION IN F(lS) 
DO 20 I=1 .. NOCX 
f (I) =STR EAM (I +10) 
CALCULATE TOTAL BUTANE,PENTANE AND HEXANE FEED 
FB=F (1) +F (2) 
FP=F(3)+F(4) 
FH=F (5) +F (6) +F (7) +F (8) +F (9) 
FETCH REACTOR TEMPERATURE 
T=STREAM (2) 
CALCULATE COMPOSITION OF PRODUCT STREAM 
P(1)=(-6.0+3.Q2*SQRT(T»*FB/100. 
P(2)=89.*EXP(-.0022*T)*fB/100. 
P(3)=(.075CT+11.)*FP/100. 
P(4)=(-.075cT+89.)*FP/100. 
P{5)=(.06*T+2.)*FH/100. 
P(6)=(18.S+.09*T-15E-5*T**2)*FH/100. 
P (1) = ( • 0 5 :::T + 7 • 3) * F H / 100 • 
P(8)=67.*EXP(-.0043*T}*FH/100. 
P (9) =9 .:;'F'H/100. 
DO 25 I=10,NOCX 
P(I)=F(I) 
REACTION ENTHALPY IN KJ/KMOL 
H (1) =0. 
H(2)=-6930. 
H (3) =0 • 
H(4) =-8060. 
H (5) =0. 
H (6) =-7200. 
H(7)=-4700.+2.8*T 
H(8)=-18300. 
H(9) =-10600. 
DO 27 1= 10, NOCX 
H (I) =0. 
RON (1) =94. 
RON (2) =100. 
RON (3) =62. 
RON (4) =90. 
RON(S)=2S. 
RON (6) =73.5 
RON (1) =74.5 
RON(8)=92. 
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00000720 
00000730 
00000740 
00000750 C 
00000760 
00000770 30 
00000780 C 
00000790 
00000800 
00000810 
00000820 40 
00000830 
00000840 C 
00000850 
00000660 
00000870 42 
00000880 
00000890 
00000900 
00000910 
00000920 
00000930 
00000940 
00000950 
00000960 43 
00000970 
00000960 
00000990 C 
00001000 
00001010 50 
00001020 C 
00001030 
00001040 
00001050 C 
00001060 
00001070 
00001080 
00001090 C 
00001100 
00001110 C 
00001120 
00001130 
00001140 C 
00001150 
00001160 C 
00001170 
00001180 
00001190 
00001200 
00001210 
00001220 
00001230 60 
00001240 
00001250 
00001260 
00001270 
00001260 
00001290 65 
00001300 
00001310 70 
00001320 C 
00001330 
00001340 
00001350 C 
00001360 
00001370 
00001380 1 

I 00001390 

I 
v OOOOllWO 2 

00001410 

RON (9) =103.5 
RDN (10) =102.5 
RON (11) =91.5 
CALCULATE CONVEHSION 
DO 30 I=l,NOCX 
C (I) = P (I) -F (I) 
CALCULATE REACTION ENTHALPY 
THC=O 
DO 40 I=l,NOCX 
HC (I) =C (I) *H (I) 
THC=THC+HC(I) 
SUPPLE(98)=THC 
CALCULATE MOLEFRACTION AND RCNNUMBER OF HYDROCARBON STREAMS 
HCFEED=O. 
DO 42 1=1,11 
HCFEED=HCFEED+ F(I) 
TRONF=O. 
TRONP=O. 
DO 43 1=1,11 
FFR (I) =F (I) /HCFEED 
PFR(I)=P(I)/HCFEED 
RONF(I) =RON(I)*fFR (I) 
RONP (I) =RON (I) :;:PFR (1) 
TRONF=TRONF+RONF(I) 
TRONP=TRONP+RONP(I) 
SUPPLE(9ó)=TRONF 
SUPPLE(97)=TRONP 
STORE PRODUCT COMPOSITION IN STREAMVECTOR 
DO 50 I=l.NOCX 
STREAM (1+10) =P (I) 
CALCULATE MOLAL HEAT CAP. ANO TOTAL ENTH. Of PRODUCT 
CALL UHS (l,IFAZE,STREAM,STRMH,STRMCP,IERR) 
IF (IERR .NE. 0) GOTO 6 
CALCULATE ADIAB. TEMP. RISE 
ATR=-THC/(STREAM{1)CSTRMCP) 
RPARM (8) =ATR 
SUPPLE(99)=STRMCP 
STORE ENTHALPY IN STREAM VECTOR 
STREAM (4) =STRMH 
CALCULATE COMPRESSlbILITY FACTeR 
CALL UHS(3,IFAZE,STREAM,ZO,DZ.IERR) 
IF (IERR .NE. 0) GOTO 7 
STORE COMPRESSIBILITY FACTOR IN STREAM VECTOR 
STREAM (7) =ZO 
CALCULATIONS COMPLETED- SAVE THE RESULTS 
IPARM(l) =IFAZE 
DO 60 I=l,NOCX 
SUPPLE (I) =F (1) 
SUPPLE{I+NOCX)=P(I) 
SUPPLE(I+2*NOCX)=H(I) 
SUPPLE(I+3CNOCX)=C(I) 
SUPPLE(I+4*NOCX)=HC(I) 
DO 65 1=1.11 
SUPPLE{100+I) =RON (I) 
SUPPLE(100+NOCX+I)=FFR(I) 
SUPPLE (100+2*NOCX+I) =RONF (I) 
SUPPLE(lOO+3*NOCX+I)=PFR(I) 
SUPPLE(100+4*NOCX+I)=RONP(I) 
DO 70 1=1,7 
RPARM (I) =STREAM (I) 
STORE PRODUCT STREAM VECTOR 
CALL URSTRM(IDATA(21) ,STREAM,2,IERR) 
IF (1ERR .NE. 0) GOTO 8 
PRODUCT STREAM GENERATEO AND STORED 
ISTOP=O 
RETURN 
IPARM(2)=1 
GOTO 10 
IPARM (2) =2 
GOTO 10 
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00001420 3 IPARM(2) =3 
0 00001430 GOTO 10 

00001440 4 IPARM(2) =4 
00001450 GOTO 10 
00001460 5 IPARM(2)=5 
00001461 WRITE(6,2000)STREAM(5) 
00001462 2000 FORMAT('l','OE WAARO~ VAN LIQ. MOLE FR. IS ' ) 

'0 00001410 GOTO 10 
00001480 6 IPARM(2) =6 
00001490 GOTO 10 
00001500 1 IPARM(2) =1 
00001510 GOTO 10 
00001520 8 IPARM(2) =8 

"J 
00001530 10 ISTOP=l 
00001540 RETURN 
00001550 END 

I 

I 
\) 

v 

v 

v 

v 

v 
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De na am van de subroutine (USER43) met argumenten. In de 

PROCESS-invoerfile wordt de subroutine echter alleen aange

roepen met: US3 

IPARM, RPARM, SUPPLE en HEAT zijn arrays die vanuit de Invoer

file gevuld kunnen worden. 

!Q~I~ speelt een centra le rol In de struc tuur van PROCESS: 

I e dere unit-operation he e ft ZIJn eige n IDATA-a rray waarin: 

IDATA(I) aantal voedingen 

IDATA(2) aantal producten 

IDATA(3) aantal heaters 

IDATA(4) aantal componenten 

IDATA(S) waterswitch 1= water normaal/2= wa t e r s pec iaal 

IDATA(6) 

IDATA(7) 

standaard output file 

identifier voor unit 

IDATA(8)-(10) = naam voor unit 

bijv. PI (4 kar.) 

bijv. fornuis (12 kar.) 

IDATA (II)-(20) = stroom identifiers voor voedin gen in de

ze lfde vol go rde als op de FEED- card 

IDATA(21)-(30) stroom identifiers voor produc ten in de

zelfde vol go rde a ls op de PRODUCT-card 

ISOLVE en ISTOP moeten in de s ubroutine e en waarde krijgen 

en worden vervolgens door het hoofdpro gramma getest: 

ISOLVE IS signaal voor bereiken van oplossing 

0-9 : geen oplossing 

10 : oplossing bereikt 

ISTOP I S f a tal error switch 

o doorgaan 

fatale fout, stop berekeningen 

declaratie van het commonblock FACTOR. Hierin staan de 

dimensionele conversiefactoren en fysische constanten. 

declareren van alle in de subroutine gebruikte variabelen. 

om te beginnen is ISOLVE 10 

hernoemen van IDATA(I) 
11 IDATA(2) 

N(umber) Oef) F(eeds) 

N(umber) Oef) P(roducts) 

11 IDATA(4) = N{umber) Oef) C(omponents) X 

ISO al naar gelang de fouten die er optreden krijgt IPAID1(2) 

een andere waarde. IPARM wordt doorgegeven aan de output

subroutine, zodat daar de bijbehorende tekst kan worden 

geprint. 
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test of er wel voedingen z~Jn voor de reactor 

zet de identifier voor de eerste (en enige) voeding ~n IX 

haal de gegevens die bij deze stroom horen binnen 

Hiervoor wordt de interfacing subroutine URSTRM gebruikt: 

IX = identifier voor de stroom die opgehaald/weggeschreven 

moet worden 

STREAM is ook een zeer belangrijke array ~n de structuur 

van PROCESS: 

STREAM( I) 

STREAM (2) 

STREAM(3) 

STREAM(4) 

STREAM(5) 

STREAM(6) 

STREAM(7) 

totale molenstroom 

temperatuur van de stroom 

druk van de stroom 

totale enthal~ie van de stroom 

molfractie van de stroom die vloeibaar ~s 

molfractie water 

compressibiliteitsfactor Z 

STREAH(S) -(I O) = gereserveerd door PROCESS 

STREAl'1(II)-(60) = molenstromen van de afzonderlijke compo

nenten in volgorde van invoer. 

Het derde argument van URSTRM duidt aan of de subroutine 

moet lezen of schrijven: = ophalen/2 = wegschrijven 

IERR is de error flag van de subroutine die in regel 210 

getest wordt : 0 = geen fouten/ 1-3 = fouten (zie manual) 

test error flag van URSTRM 

test of molenstroom niet nul 1S 

test of er wel een productstroom gegenereerd kan worden 

test de fase van de voeding, de isomerisatiereactie moet 

in de gasfase plaatsvinden. 

schrijf de molenstromen van de afzonderlijke componenten 

in de voeding in F(IS), in dezelfde volgorde als bij ~nvoer. 

bereken de totale molenstromen aan C4, CS en C6 niet cycli

sche alkanen 

T = reactortemperatuur. Deze temperatuur moet binnengehaald 

worden met de voedingsstroom omdat voedingen alleen gelezen 

en producten alleen weggeschreven kunnen worden (beveiliging 

binnen PROCESS). Toch is in feite de reactortemperatuur de 

temperatuur van de uitgaande stroom.Daarom berekent het pro

gramma ook de adiabatische temperatuursstijging in de reactor. 

Is deze bijv. 20
0

C dan laat men de voeding in een fornuis 

tot 2300 C opwarmen (zeg stroom I) en laat men met: 

PROP STRM = 2, TEMP=250 , REFS = 1 
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toch een stroom van 250
0

C de reactor binnenkomen. 

bereken de samenstelling van de productstroom (de 

molenstromen van de afzonderlijke componenten) 

De molenstromen cyclopentaan, me-cyclopentaan en waterstof 

veranderen niet. 

geef de reactieenthalpie voor de verschillende reacties 

op. 

geef de RON-waarden van de afzondelijke componenten 

bereken de conversies verschil tu sse n molenstroom uit 

en molenstroom in. 

bereken de total e reactieenthalpie en sla deze waarde op 

in SUPPLE(98) 

bereken molfractie In en RON-waarde van de voedin g en pro

du c t 

990-1010 sl a de molenstromen van de compo nent en In het product op 

in de STREAM-vector 

1020-1040 bereken de mol aire warmtecapciteit e n enthalpie van de 

productstroom (d e temperatuur staat no g steeds goed in 

de STREAM-vector) 

Hiervoor wordt de interfacing subroutine UHS gebruik t 

De betekenis van de argumenten is a ls volgt: 

Eerste argument : 

2 

3 

enthalpie en/of warmtecapaciteit 

entropie 

compressibiliteitsfactor 

IFAZE = de fase van de stroom 

STREAM de reeds bekende vector 

STRNH, STRHCP de berekende waarden (d. w. z. de naam waaronder 

men ze na aanroepen van de subroutine binnen kan halen) 

IERR = error fla g 

1050-1100 bereken de adiabatische temperatuursstijging In de reactor, 

sla deze op in RPARM(8). Sla de warmtecapaciteit van de 

stroom op In SUPPLE(99) en de totale molaire enthalpie van 

de stroom In STREAM(4). 

1010-1150 bereken de compressibiliteitsfactor van de productstroom 

en schrijf ook deze weg in STREAH. 

1160-1310 sla alle gegevens die nodig zijn In de output-subroutine 

op in IPARM, RPARM of SUPPLE 

1320-1340 schrijf de prod~ct STREAM-vector weg onder de naam die In 
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IDATA(21) staat. Dit is immers de identifier voor het eerste 

product voor deze unit operation. 

1360 de oplossing is bereikt, de berekeningen behoeven niet af

gebroken te worden. 

1370 ga terug naar het hoofdprogramma 

1380-1540 toekenning van de foutencodes ten behoeve van de output 

subroutine alvorens terug te keren naar het hoogdprogramma. 

ISTOP wordt bij het optreden van een fout I gemaakt. De be

rekeninge n worden afgebroken. 

Tevens iS er een outputsubroutine geschreven om de berekende waarden 

uit te printen (U430UT), alsmede en outputsubroutine om voor een wil

lekeurige stroom het RON-getal te bereken. Op de volgende bladzijden 

vol g t een listing van deze subroutines. 
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IV 
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USER ADDED SUBROUTINE U430UT 



I 00000010 Il~ 
00000020 C 
00000030 
00000040 
00000050 
00000060 C 

v 00000070 
00000080 
00000090 
00000100 

I 
00000110 
00000120 C , 00000130 '0 

000001QO 
00000150 
00000160 
00000170 
00000180 10 

-.) 00000190 
00000200 
00000210 
00000220 
00000230 
00000240 15 

'--' 00000250 
00000260 
00000270 1000 
00000280 
00000290 C 
00000300 

v 00000310 1010 
00000320 
00000330 
00000340 1020 
00000350 
00000360 1030 

..... ' 00000370 
00000380 
00000390 
00000400 1040 
00000410 
00000420 

....) 00000430 
00000440 1050 
00000450 
00000460 20 
00000470 
00000480 1060 

v 00000490 
I 00000500 1070 
I 00000510 

00000520 1075 
00000530 
00000540 

-.J 00000550 1080 
00000560 
00000570 1090 
00000580 
00000590 
00000600 2005 

.... ) 00000610 
00000620 2000 
00000630 
00000640 

I 00000650 
I 00000660 
.J 00000610 2010 

I 00000680 50 
QOJlO0690 

SUBROUTINE U430UT(IPARM,RPARM,SUPPLE,HEAT,IDATA) 
OUTPUT SUBROUTINE FOH REACTOR UNIT OPERATION 
COMMON/F ACTOR /TCO NVT ,TFAC,PCONVT,PFAC ,TIMFAC,WTFAC,VVFAC, 

*ARFAC,XLVFAC,SPGFAC,HSFAC,WKFAC,YISFAC,TCFAC,VVFACA,STFAC,FACA, 
*FACB,EXPFAC,XM3FAC,FTOR,CTOK,XKTOR,ATM,VVTOML,RCONST 

OUTPUT CONVERSION fACTORS COMMON 
COMMON/OUTFAC/TXXX (20) ,IHCL (37) ,IXN AME (4,50) 
DIMENSION IPARM (12) , nPARM (8) ,SUPPLE (260) ,HEAT (4) ,IDATA (30) 
DIM EN S ION F (15) , P (1 ~) , H (15) , C (15) , He (15) 
DIMENSION RON (15) ,FFH (15) ,RONF (15) ,PFR (15) ,RONP (15) 
NOCX=IDATA (4) 
RETRIEVE DATA FROM SUPPLE 
DO 10 I=l,NOCX 
F (I) =S U P PLE (I ) 
P(I)=SUPPLE(I+NOCX) 
H (I) =SUPPLE (I+2:::NOCX) 
C{I}=SUPPLE(I+3*NOCX) 
HC(I)=SUPPLE(I+4*NOCX) 
DO 15 1=1.11 
RON (I) =SUPPLE (100+1) 
FFR (I) =SUPPLE (100+ NOCX +I) 
R~NF(I)=SUPPLE{100+2*NOCX+I) 
PFR (I) =S UPPLE (100" 3=::NOCX + I) 
RONP(1)=SUPPLE(100+4*NOCX+I) 
CALL HEAD 
WR1TE(6,1000) (10ATA (I) ,1=7,10) 
FORMAT(' ',10X,'U NIT IDENTITY= ',A4,' NAME= '.3A4) 
IF (IPARM (2) .NE. 0) GOTO 200 
WRITE REACTOR CONDITIONS 
WRITE (6,1010) RPARM (2) , IHOL (6) , RPARM (3) , IHOL (7) 
FORMAT('0',10X,'REACTORTEMPERAIUUR= ',F6.2,3X,A3,10X, 

*'REACTORDRUK= ',F6.2,3X,A4) 
WRITE (6,1020) 
FORMAT('Û',10X,'*****STROOMGEGEVENS*****'////) 
WRITE(6,1030) 
FORMATe'O',lOX,' COMP COMPONENT ',3X,'VOEDING',9X 

*,'CONV',10X,'PRODUCl',6X,'REACT.ENTH.',6X,·CONV.ENTH. ') 
WRITE(6,1040) «IHOL(2) ,IHOL(29) ,IHOL(1» ,1=1,3), (IHOL(8), 

*IHOL (4) ,IHOL (29» , (IHOL (8) , IHOL (1» 
FORMAT(' '.12X,' NO NAME ',3A4,3X,3A4.3X,3A4,3X, 

*31\4 ,5X, 3A4) 
DO 20 I=l,NOCX 
WR ITE (6,1050) I , (I XNAME (K , I) • K = 1,4) , F (I) , C (I) , P (I) • H (I) , H C (I) 
FORMAT(' ',11X,I3,3X,3A4,A2,2X,E12.4,3X,E12.4,3X,E12.4,3X 

*,E12.4,3X,E12.4) 
CONTINUE 
WRITE (6,1060) RPARM (4) , (IHOL (8) ,IHOL (l» 
FORMAT('0',11X,' ENTHALPY VAN PRODUCT STROOM'.F12.4,3X,2A4) 
WRITE (6, 1070) SUPPLE (99) , (IHOL (8) ,IHOL (4) ,IHOL (29» 
FORMAT('0',11X,' MOLAIRE ~ARMTE CAPACITEIT VAN PRODUCT STROC~', 

*F12.4,3X,3A4,A3) 
FORMAT('O',11X,'TOTALE REACTIEENTHALPIE',F12.4,3X,2A4) 

W RIT E ( 6 , 108 0) R PA R M (8) , IH 0 L (5) , I HOL (6) 
FORMAT ('O',12X,'AD1ABAT1SCHE TEMPERATUUR STIJGING',F12.4,3X,2A4) 
WR1TE(6.1090) RPARM (l), (IHOL(2) ,IHOL(29) ,IHOL(l» 
FORMAT('O',11X,' TOTALE MOL PRODUCT STROOM·,F12.4,3X,3A4) 
CALL HEAD 
WRITE{6,2005) 
FORMAT('O',10X,'*****OCTANE NUMBERS*****'////) 
WRITE (6,2000) 
FORMAT(tO',lOX,'COMP COMPONENT RON MOLFR HC RON MOl 

*HC RON'/,12X,'NO NAME',15X,'FEED',14X,'PROO') 
DO 50 1=1,11 
WRITE(6,2010)I, (IXNAME(K,I) .K=1,3) , RON {I} ,FFR{I) ,RONF(I) ,PFR (I) 

*,RONP(I) 
FORMAT(' ',11X,I2,4X,3A4,F5.1,3X,F5.3,5X,F5.2,2X.F5.3,5X,F5.2) 
CONTINUE 
YBI TE (.6 _ 202111- SDj:lPLE 1% \ _ S lLPPI F (97\ 
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USER ADDED SUBROUTINE U440UT 



v 

00000010 
00000020 
00000030 
00000040 
00000050 C 

° 00000060 
00000070 
00000080 
00000090 
00000100 
00000110 

1°00000120 C 
00000130 
00000140 C 
00000150 
00000160 
00000110 

° 00000180 C 
00000190 
00000200 C 
00000210 
00000220 20 

I 00000230 
I v OOOO0240 

00000250 
00000260 
00000270 
000:>0280 
00000290 

v OOOO0300 
00000310 
00000320 
00000330 
00000340 C 
00000350 

u OOOO0360 
00000370 42 
00000380 
00000390 
00000400 
00000410 

u OOOO0420 43 
00000430 
00000440 
00000450 2005 

I 00000460 
I 00000470 2000 
v OOOO0480 

00000490 
00000500 
00000510 2010 
00000520 50 
00000530 

'--" 00000540 2020 
00000550 
00000560 C 
00000570 1 
00000580 1100 
00000581 

° 00000590 2 
00000600 1120 
00000601 
00000610 3 
00000620 1130 
00000621 11 

u OOOO0630 
00000640 

SUBROUTINE U440UT(IPARM,RPARM,SUPPLE,HEAT,IDATA) 
COMMON /FACTOR/TCO NVT,TFAC,PCONVT,PFAC,TIMFAC,WTFAC,VVFAC, 

*ARFAC,XLVFAC,SPGFAC,HSFAC,WKFAC,VISFAC,TCFAC,VVFACA,STFAC,FACA, 
*FACB,EXPFAC,XM3FAC,FTOR,CTOK,XKTOR,ATM,VVTOML,RCONST 

OUTPUT CONVERSION FACTORS COMMON 
COMMON/OUTFAC/TXXX(20) ,IHOL(37),IXNAME(4,50) 
OlMENSION IPARM (12) ,RPARM (8) ,SUPPLE (260) ,HEAT(4) ,IOI\TI\ (30) 
OlMENSION STREAM(60) ,F(15) 
DIMENSION RON (15) ,FFR (15) ,RONF (15) 
NOF=IDATA (1) 
NOC X=IDATA (4) 
TRAP FOR NO STREAMS 
IF(NOF.EQ.O) GOTO 1 
FETCH STREAM FROM STORAGE 
IX=IDATA (11) 
CALL URSTRM(IX,STR EAM,l,IEHR) 
IF (IERR.NE.O) GOTO 2 
TEST MOLAL FEEDSTREAM 
IE' (STREAM (1) .EQ. 0.) GOTO 3 
COPY STREAM COMPOSllION IN F(lS) 
DO 20 I=l,NOCX 
F (I) =STRE.AM (1+10) 
RON(1)=94. 
RON (2) =100. 
RON (3) =62. 
RON(4)=90. 
RON(5) =25. 
RON (6) =73.5 
RON (1) =74.5 
RON (8) =92. 
RON (9) =103.5 
RON (10) =102.5 
RON (11) =91.5 
CALCULATE MOLEFRACTION AND RONNUMBER OF HYDROCARBON STREAMS 
HCFEED=O. 
DO 42 1=1,11 
HCFEED=HCFEED+ F(I) 
TRONF=O. 
DO 43 1=1,11 
FFR (I) =F (I) /HCFEED 
RONF (I) =RON (I) *FFR (I) 
TRONF=TRONF+RONF(I) 
CALL HEAD 
WRITE(6.2005) 
FORMAT('O',10X,'*****OCTANE NUMBERS*****'////) 
WRITE{6,2000) 
FORMAT('O',10X,'COMP COMPONENT RON MOLFR HC RON' 

*/,12X,'NO NAME',15X,'E'EED') 
DO 50 1=1,11 
YRITE(6,2010) I, (IXNAME(K,I) ,K=1,3) ,RON(I) ,FFR(I) ,RONF(I) 
FORMAT(' ·,11X,I2,4X,3A4,F5.1.3X,FS.3,5X,F5.2) 
CONTINUE 
WRITE(6,2020)TRONF 
FORMAT('O',38X,'TOTAAL ',f6.2) 
RETURN 
ADD FOOONOTES AND WARNINGS 
WRITE(b,1100) 
rORMAT('O'.12X,'FEED IS MISSING, CALC. DELETED') 
GOTO 17 
WRITE(6,1120) 
E'ORMAT('0',12X,'RETRIEVAL STREAMYECTOR FAILED') 
GOTO 77 
WRITE(6,1130) 
FORMAT('O',12X,'MOL rEED STREAM = O,CRLC. DELETED') 
CONTINUE 
RETURN 
END 
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3. Linkage aan PROCESS 

De geschreven subroutines werden met het hierna volgende programma 

PROLNK aan PROCESS gekoppeld. Eerst wordt een versie van PROCESS bin

nengehaald, waarna de betreffende dummy subroutines vervangen worden 

door de eigen versies. Na deze vervanging volgt nog een COMPRESS-stap 

om de ingenomen ruimte te verkleinen. 



I 

I ~00000010 
'I' 00000020 00000030 

00000040 
,00000050 

I '-{)0000060 
00000070 

I 00000080 
I 00000090 
: 00000100 
I 00000110 
'-1>0000120 

00000130 
00000140 
00000150 
00000160 
00000161 

I "--b00001 70 
I 00000180 

00000190 
00000200 
00000210 
00000220 

'--00000230 
00000240 
00000250 
00000270 
00000280 
00000290 

'--OOOD 03 00 
00000310 
00000320 

IV 

I 
I 

I 
Iv 

u 

IISTVPPROC JOB 2651,'MARC./MARG.',TIME=(,9) ,REGION=1024K,MSGLEVEL= (1,1) 
I~::JOBPARM Q=F 
11* STAQCLO.STR.CNTL(PROLNK) 
11* 
11* VERVANGT USER41 IN PROCESS DOOR EEN EIGEN SUBROUTINE 
11* MET NAAM USER41 IN DATASET STVPCLA.PROCES.FORT(USER41) 
11* DE NIEU~E PROCES STAAT NU IN OE BIBLIOTHEEK STVP.PROCESS.LOAO 
11* ALS MEMEER MAIN. 
11* 
11* 
11* AUTOMATIC REPLACEMENT OF CONTROL SECTION MEMBER 
11* OS/VS LINKAGE EDITOR AND LOADER GC26-3813-5 PAGE 61 
11* 
II EXEC FORTXCL 
11* 
IIFORT.SYSIN DD DISP=SHR,DSN=STVPCLA.PROCES.FORT(U430UT) 
II 00 OISP=SHR,DSN=STVPCLA.PROCES.FORT(USER43) 
11* ALLE ANDERE KEREN 
IILKEO.SYSLMOO DO DISP=OLD,DSN=STVP.PROCESS.LOAD(MAIN) 
11* EERSTE KEER: 
II*KED.SYSLMOD DO DISP=(NEW,CATLG) ,OSN=STVP.PROCESS.LOAD(MAIN), 
11* UNIT=OISK,VOL=SER=DISKl1,SPACE=(TRK,(10,10,10» 
11* 
IIOLDLOAD DO DISP=SHR,DSN=CCNU.PROCESS.PROCESS 
IILKED.SYSIN DO * 

INCLUDE OLDLOAD(MAIN,U430UT,USER43) 
ENTRY MAIN 

1* 
IICOMPRS1 
II 
II 
II 

EXEC XCOMPR,DSN='STVP.PROCESS.LOAD',DISK=DISK, 
VOL=DISK11,SPACE=' (TRK, (200,30,30» t, 

DCB=' (RECFM=U) t 
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4. Het draaien van PROCESS 

Omdat de e1gen verS1e van PROCESS moest worden gemaakt onder een 

andere naam was het niet meer mogelijk de bestaande catalogued pro

cedure EXEC PROCESS te gebruiken. Het volgende programma werd gebruikt 

om PROCESS te laten draaien en de invoerdataset, in dit geval 

STVPCLA.PROC.CNTL(PROBE2), 

aa n he t pro gramma te koppelen. 



v 
00000010 
00000020 
00000030 
00000040 
00000050 

.J 00000060 
I 00000070 

00000080 
00000090 
00000100 
00000110 

J 00000120 
00000130 
00000140 
00000150 
00000160 

I 00000170 

1

0 00000180 
. 00000190 

00000200 
00000210 
00000220 
00000230 

o 00000240 
00000250 
00000260 
00000210 
00000280 
00000290 

v 00000300 
00000310 
00000320 
00000330 
00000340 
00000350 

~. 00000360 
00000310 
00000380 
00000390 
00000400 
00000410 

0 00000420 
00000430 
00000440 
00000450 
00000460 
00000470 

U 00000480 
00000490 
00000500 
00000510 
00000520 
00000530 

v 00000540 
00000550 

IISTVPPROC JOB 2651,'MARGOT ',TIME=(,18),REGION=2048K,MSGLEVEL=(1,1) 
I*JOBPARM Q=F,FORMS=6A15,LINES=4 
II*JOBPARM DELA'f 
II*' 
11* STAQCLO.STR.CNTL(PR02GO) 
11* 
11* JCL OM EEN EIGENGEMAAKTE PROCESS VERSIE TE DRAAIEN. 
11* 
11* 
11* 
11* 
IIMARGOT PROC P2='LLP2',P3='&&P3',P4='&&P4',OSP1=NEW,DSP2=PASS, 
II VOL=DISK10 
II*$CCNUFPS DOEL: PROCESS PROCEDUR~ VERSION 2 
11* 
11* PROBLEMS PHONE: F SOPERS TEL 015-784650 RC THO 
11* 15 - OCT - 82 
I I:;: 
IISSI EXEC PGM=MAIN 
IISTEPLIB OD DSN=CCNU.PROCESS.PREPRO,OISP=SHR 
IIfT06F001 DO SYSOUT=A 
IIFT22F001 DO DSN=&f,PREP, SPACE= (CYL, (1,1» ,DISP= (,PASS) , UNIT=SYSOA 
IIFT08F001 DO DSN=&&SSI ,DISP= (,PASS) ,SPACE= (TRK, (5,5» ,UNIT=SYSOA, 
II DCB=(BLKSIZE=2000,LR~CL=80) 

11* 
11* NU DE EIGE~ NORMALE PROCESS INVOER IN DATASET DSN= •••••••• 
11* 
11* 
IIFT05F001 DO DDNAME=SYSIN 
II-t;. 
II*" 
IIPRO EXEC PGM=MAIN,COND=(66,EQ,SSI) 
I I:';. 
IISTEPLIB DO DSN=STVP.PROCESS.LOAD,DISP=SHR 
11f.: 
IIFT02F001 DD DSN=&P2,DISP= (&DSPI ,&OSP2) ,SPACE= (2600, (45», 
I1 VOL=SER=&VOL,UNIT=3350 
IIFT03FOOl DO OSN=&P3,OISP=(&OSP1,&OSP2),SPACE=(12000, (91», 
II VOL=SER=&VOL,UNIT=3350 
I IrTO 4FOO 1 DO OSN=& pq ,Dl S P= (f, OS PI ,f,DSP2) , SPACE= (12000, (80» , 
II VOL=SER=&VOL,UNIT=3350 
IIFT05F001 DO OSN=L&SSI,OISP=(OLD,OELETE) 
IIFT06F001 DO SYSOUT=A 
IIFT11r001 DO OSN=&&PROl1,UNIT=SYSDA,DISP=(,PASS) ,SPACE=(CYL, (1,1» 
IIFT12F001 DO SYSOUT=A 
IIFT13F001 DO SYSOUT=A 
IIFI15FOOl DO DSN=CCNU.PROCESS.DATBANK2,UNII=3350 I VOL=SER=DISK19, 
II DISP=SHR 
IIFT16FOOl DD DSN=&&PH016,UNIT=SYSDA,DISP=(,PASS),SPACE=(CYL,(1,1», 
1I DCB=(RECFM=VS,BUFNO=l) 
IIFT18F001 DO DUMMY 
I I PEND 
II EXEC MARGOT 
IISYSIN DO DISP=SHR,DSN=STVPCLA.PROC.CNTL(PROBE2) 
II 
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5. Het simuleren van de isomerisatieplant 

5. ). De invoerdatafile 

De invoerdatafile bestaat uit een aantal categorieën die opgebouwd 

zIJn uit één of meerdere kaarten (cards). 

Deze categorieën zijn: 1. general data 

2. component data 

3. thermodynamic data 

4. stream data 

5. unit operation data 

6. recycle data 

ad I: Onder degeneraldata vallen zaken zoals de naam van het program-

ma, de gebruiker, de gebruikte eenheden en het toegestane aan

tal iteraties. 

ad 2: Hierbij geeft men de componenten die in het systeem voorkomen 

op en nummert deze. De componenten moeten opgegeven worden on

der de naam waaronder ze in de PROCESS-bibliotheek vermeld staan. 

ad 3: Op deze kaarten geeft men aan welke methode PROCESS moet gebrui

ken voor de berekening van H,K en S waarden. De mogelijkheden 

die PROCESS hiervoor heeft zijn Soave Redlich Kwong (SRK), 

Peng Robinson (PR), Chao Seader (CS), Curl Pitzer (CP), Lee 

Kesler (LK) en RICE. 

ad 4 : Hieronder valt de specificatie van de stromen . Onder dit hoofd

stuk vallen alleen stromen waarvan alles wordt opgegeven: samen

stelling, temperatuur, druk en fase. wil men van een bepaalde 

stroom bijv. alleen een temperatuur specificeren dan moet dit 

onder de betreffende unit operation gebeuren. 

ad 5: Voor elke unit operation bestaat een aparte code card, bijv. 

HX voor warmtewisselaar en PUMP voor pomp. 

Iedere unit operation heeft zijn eigen specifieke mogelijkheden 

en kaarten. 

ad 6: Wanneer er recyclestromen In het proces aanwezIg ZIJn kan men 

hier een acceleratie-illethode Invoeren. 
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5.2. Max-octane-configuratie 

In het volgende gedeelte vindt men het flowsheet aan de hand waarvan 

de PROCESS-invoerfile bepaald is alsmede de uitvoer van PROCESS voor 

de max-octane-configuratie. 
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IV 
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V 

VERSION 0881 
************ 

SM 
PROCESS INPUT LISTING - PAGE 1 

TITLE PROB=TIPPLANI,USER MCF&MJB 
OlMENSION SI,TEMPERATURE=C,PRESSURE=BAR 
CALCULATIONS NOTRIALS=50 
COMPONENT DATA 

LI8IO 1,BUTANE/2,IBUTANE/3,PENTANE/4,IPENIANE/5,HEXANE/* 
6,2MPENTAN/7,3MPENTAN/8,22DMB/9,23DMB/10,CYPNTANE/* 

11,MCYCPNT/12,HYDROGEN 
THERMO DATA 

TYPE SYSTEM=SRK 
STREAM DATA 

PROP STRM=1,TEMP=20,PRES=1,COMP(W)=1,.5/2,.2/3,44.6/4,29.3/5,6.7/* 
6,9.3/7,4.6/6,.6/9,1.8/10,2.2/11,.2,RATE{W)=10000 
PROP STRM=5,TEMP=235.6,PRES=25,COMP=1,2.21/2,.63/3,108.38/* 
4,48.17/5,13.40/6,11.05/7,5.49/8,.97/9,2.17/10,3.27/* 
11,.24/12,219.45 
PROP STRM=9,TEMP=35,PRES=25,REFS=6 
PROP STRM=12,TEMP=250,PRES=25,REFS=10 
PROP STRM=20,TEMP=20,PRES=1,COMP=12,4.972 
PROP STRM=51,TEMP=250,PRES=25,REFS=5 
PROP STRM=23,TEMP=250,PRES=25,REFS=22 

UNIT OPERATIONS 
PUMP UID=Pl,NAME=FEEDPUHP 

FEED 1 
PROO L=2 
OPERATION PRES=25,EFF=70 

US3 UID=Rl,NAME=REACTOR 
FEED 51 
PROD 6 

FLASH UID=FL1,NAME=PHASESEP 
FEED 9 
PROO V=16,L=10 
ISO TEMP=35,PRES=25 

HX UID=HX3 
COLD FEED=16,V=17 
HOT FEED=6, V=7 
SPEC COLO,TEMP=230 
CONFIGURATION U=500,SPASS=2 

HX UID=HX1 
COLD FEEO=10,V=11 
HOT FEED=7,M=8 
SPEC COLD,TEMP=180 
CONFIGURATION U=3000,SPASS=4 

HX UID=HX4,NAHE=CONDENS. 
HOT FEED=6,M=9 
SPEC HOT,TEMP=35 
CONFIGURATION U=3000,SPASS=2 
UTILITY WATER,TIN=20,TOUT=40 

SEPARATOR UIO=S1,NAME=MOLSIEVE 
FEED 12 
OVHD STRM=13,PHASE=V,PRES=25,TF.MP=250 
BTMS STRM=15,PHASE=V,PRES=25,TEMP=250 
FACTOR 1,1,0./2,2,1./3,3,0./4,4,1./5,5,0./6,12,1. 

HX UID=HX5 

I V SM 
PROCESS INPUT LISTING - PAGE 2 
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COLD FEED=2,V=3 
HOT E"EED=13,L=14 
SPEC HOT,TEMP=70 
CONE"IGURATION U=3000,SPASS=5 

HX UIO=HX6~NAME=FORNUIS2 
COLD FEED=11,V=12 
SPEC COLD,TEMP=250 
CONFIGURATION U=2650 
UTILITY STEAM~TSAT=410 

COMPRESSOR UID=C1,NAME=H2COMPR 
- FEED 20 

PROO V=21 
OPERATION PIN=1.POUT=25,EFF=40 
COOLER TOUT=50 

CONTROLLER 
SPEC STRM=14,COMP=12,RATE=1.~REFS=20,REFC=12 
PARA STRM=20.EST2=4.972 

MIXER UID=M2 
FEED 21,17 
PROD V=18 

HX UID=HX7.NAME=FORNUIS 
COLO FEEO=18,V=19 
SPEC COLO,TEMP=250 
CONFIGURATION U=2050 
UTILITY STEAM,TSAT=410 

MIXER UID=M3 
FEED 15,19 
PROD V=22 

HX UIO=HX2,NAME=FORNUIS 
COLO FEED=3,V=4 
SPEC DUTY=0.5 
CONFIGURATION U=2650 
UTILITY STEAM,TSAI=410 

MIXER UID=M1 
FEED 4,23 
PROD V=5 

CONTROLLER 
SPEC STRM=5,TEMP=236.1 
PARA UNIT=HX2,HEATER=1 

HX UIO=HX8,NAME=LUCHTK. 
HOT FEED=14,M=41 
SPEC HOT,IEMP=50 
CONFIGURATION U=410~SPASS=1 
UTILITY AIR,TIN=25,TOUI=40 

FLASH UID=FL2 
FEED 41 
PROD V=24,L=25 
ADIA DP=21 

US4 UID=Ol,NAME=RONIABEL,BYPASS 
FEED 1 

US4 UIO=014,NAME=RONTABEL~BYPASS 
FEED 25 

RECYCLE DATA 

SM 
PROCESS INPUT LISIING - PAGE 3 

ACCEL TYPE=OEM DEMF=l. 
END 
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U * 
*H 
*M 
*HM 
* M 

I * 

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

M 
M 

... .... ... ... 
M 

M M 
M M 

MM 

I \.P MM M 
:) MMMM 
::: M M 

VERSION 0881 
**:):******:::**:.:;*:~::::**:'.::::****~*************:)*******~ 
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* SM - PROCESS IS A SERVICE MARK OF SIMULATION SCIENCES 

PHONE 

TELEX 
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*********************************************** 

IF THERE IS ANYWAY WE MAY BE OF SERVICE, PLEASE CONTACT 

SIMULATION 
1400 N HARBOR BLVD 
FULLERTON, CA 92635 
USA 

(714) 879-9160 
(600) 654-3196 (USA ONLY) 

66 -5 547 
SSI, FULLERTON, CALIF 

SCIENCES, INC 
2900 N LOOP WEST, SUITE 500 
HOUSTON, TX 77092 
USA 

(713) 663-1710 
(600) 392-0759 (TEXAS ONLY) 
(600) 231-2754 (USA ONLY) 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PHOCESS 

INPUT 

I PROBLEM AND PROCESS DESCRIPTION 

1 PROBLEM DESCRIPTION 

2 OIMENSIONAL UNITS - SI 

TIME HR WEIGHT KG TEMP C 
ENERGY - KJ WORK KW LIQ VOL - M3 
VISCOSITY-PAS T .CONDUCT • -lH1K S. TENSION-NM 
COMP LIQ DENSITIES ARE INPUTTED IN DENS FORM 

3 TOLERANCES fOR 
PRODUCT CCNVERGENCE ON COMPS IH1H X GT 0.0100 

TEMPERATURE 

TOWER ENTHALPY EALANCES 
BUBBLE POINT RELATIONS 
COMPONENT BALANCES 

SPECIfICA1IONS ON TEMPERATURE 
PRESSURE 
STREAM RATE/PRCPERTY 

PURITY/RECOVERY 
HEATER/COOLER DUTY 
OTHERS 

5 CALCULATIONAL OPTIONS 

NUMBER OF TRIALS 

PAGE 1 
MCF&MJE 

PRESSURE - BAR 
VAP VOL - M3 

0.01000 
-0.556 

0.00278 
0.00100 
0.00100 

-0.05556 
0.00500 
0.01000 
0 ·.01000 
0.00100 
0.00100 

50 
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I VERSION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 2 
PROJECT MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

.,-, 11 DEFINED COMPONENTS 

NUMBER OF DEFINED COMPS = 12 

COMP NO 1 2 3 4 
BUTANE IBUTANE PENTANE IPEN1ANE 

..J COMP TYP LlBRARY LIBRARY LIBRARY LIERARY 
LIB NO 9010010 9010070 9010120 9010080 

NAME BUTANE IBUTANE PENTANE IPENTANE 
MOL WT 58.124 58.124 72.151 12.151 
NBP, DEG C -0.500 -11.730 36.074 21.850 
STD COND.LIÇ 

SP GR 0.5844 0.5631 0.6301 0.6227 
DEG API 110.629 119.788 92.844 9 S. 727 
KGS/M3 583.199 561.943 629.432 621.1146 

UOP K 13.4973 13.8129 13.0418 13.0913 
TC, DEG C 152.000 134.980 196.500 181 .. 240 
PC, BAR 37.997 36.477 33.691 33.812 

v VC ,CC/G-MOLE 255.000 263.000 304.000 306.000 
ZC 0.2741 0.2827 0.2623 0.2703 
ACENTRIC FAC 0.201 0.177 0.251 C.229 
H FORMATION -126.232 -134.606 -146.538 -154.571 
G FORMATION 0.0 0.0 0.0 0.0 

COMP NO 5 6 7 8 
HEXANE 2MPENTAN 3MPENTAN 22DME 

COMP TYP LIBRARY LIBRARY LlBRARY LIERARY 
LI8 NO 9010060 9010100 9010110 9010020 

NAME HEXANE 2MPENTAN 3MPENTAN 220MB 
MOL WT 86.178 86.178 86.178 e 6.118 

v NBP, DEG C 68.740 60.270 63.280 49.741 
STD COND.LlQ 

SP GR 0.6633 0.6580 0.6691 0.6540 
DEG API 81.843 83.558 79.993 84.658 
KGS/M3 661.887 656.609 661.618 652.664 

UOP K 12.8245 12.8200 12.6452 12.7602 
TC, DEG C 234.200 224.300 231.200 21 S .580 
PC, BAR 29.688 30.104 31.238 30.803 
VC,CC/G-MOLE 370.000 367.000 361.000 359.000 
ze 0.2604 0.2671 0.2734 0.2121 
ACENTRIC FAC 0.294 0.279 0.214 0.233 
H FORMATION -161.305 -174.422 -171.743 -185.685 
G FORMATION 0.0 0.0 0.0 0.0 
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VERS ION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 3 
PROJECT MCf&MJB 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

I 

COMP NO 9 10 11 12 I~ 
230MB CYPN'IANE MCYCPNT HYDRCGEN 

COMP TYP LIBRARY LIBRARY LIBRARY LIBRARY 
LIB NO 9010030 10020020 10020100 16020090 

NAME 230M B CYPNIANE MCYCPNT fiYDROGEN 
MOL WT 86.178 70.135 84.163 2.016 

.J NBP, DEG C 57.988 49.260 71.810 -252.800 
STD COND.LI Q 

SP GR 0.6664 0.7506 o. 7S 35 0.0100 
OEG API 80.838 57.025 56.281 1889.929 
KGS/M3 665.021 749.021 751.990 69.856 

UOP K 12.6289 11.1132 11.3216 47.4439 

1° TC, DEG C 226.780 238.500 259.580 -239.900 
PC, BAR 31.269 45.079 31.845 12.910 

I vC,ce/C-MOLE 358.000 260.000 319.000 65.000 
ze 0.2693 0.2755 0.2726 o .3050 
ACENTRIC FAC 0.248 0.196 0.231 0.0 
H FORMATION -177.897 -77.288 -106.763 0.0 

Iv G FORMATION 0.0 0.0 0.0 0.0 
I 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

1 SUMMARY 

SET K VALUES LIQU10 

1 SOAVE SOAVE 

STREAM HOI LIQ OENSITIES 

STREAM HOT VAP DENSITIES 

SM 
PROCESS PAGE 

MCF&MJB 
INPUT 

111 IHERMODYNAM1C DATA 

H VAPOR H L1QU10 S VAPOfi S 

SOAVE SOAVE SOAVE 

ARE COMPUTEO BY K/H CORRELATION 

ARE COMPUTED BY K/H CORRELATION 
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VERSION 0881 SM 
PROCESS SIMULATION SCIENCES. INC. 

PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

1 

2 

3 

STREAM 1 , 

COMPONENT 

1 EUTANE 
2 IBUTANE 
3 PENTANE 
4 IPENTANE 
5 HEXANE 
6 2MPENTAN 
1 3MPENTAN 
8220MB 
9230MB 

10 CYPNTANE 
11 MCYCPNT 

IV STREAM DATA 

, IS OF MIXED PHASE 

WEIGHT COMPOSITION 

0.5000 
0.2000 

44.6000 
29.3000 
6.1000 
9.3000 
4.6000 
0.6000 
1.8000 
2.2000 
0.2000 

TOTAL RATE, KGS/HR 10000.0000 
20.0000 
1.0000 

TEMPERATURE. DEG C 
PRE SSURE. BAR 

STREAM 5 , 

COMPONENT 

1 BUTANE 
2 IBUTANE 
3 PENTANE 
4 IPENTANE 
5 HEXANE 
6 2MPENTAN 
1 3MPENTAN 
8220MB 
9230MB 

10 CYPNTANE 
11 MCYCPNT 
12 HYDROGEN 

, IS CF MIXED PHASE 

MOLAR COMPOSITION 

2.2100 
0.6300 

108.3800 
48.1100 
13.4000 
11.0500 

5.4900 
0.9100 
2.1100 
3.2100 
0.2400 

219.4500 

TOTAL RATE, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE • BAR 

415.4291 
235.6000 

25.0000 

STREAM 9 , • IS REFERENCED TO STREAM 6 
AT 35.000 DEG C AND 25.0000 BAR 

STREAM 12 • 
AT 250.000 DEG C AND 

, IS REFERENCED TO STREAM 10 
25.0000 BAR 

PAGE 
MCF&MJB 

, 

• 

5 
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VERSION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PACE 6 
PROJECT MCF&MJE 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

5 STREAM 20 , , IS CF MIXED PHASE 

COMPONENT MOLAR COMPOSIIION 

12 HYDROGEN 4.9720 

TOTAL RATE, KG MOLS/HR '-'.9720 
l'EMPERATURE. DEG C 20.0000 
PRESSURE, BAR 1.0000 

6 STREAM 51 , , IS REFERENCED TO STREAM 5 • 
AT 250.000 DEG C AND 25.0000 BAR 

IV 7 STREAM 23 , • IS REFERENCED TO STREAM 22 • 
AT 250.000 DEG C AND 25.0000 BAR 



VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 1 - P1 
INPUT 

I UNIT PI , FEEDPUMP , IS A PUMP 

I FEED STHEAMS 

I STREAM 1 

2 PRODUCT STREAMS 

1 STREAM 2 IS CF LIQUID PHASE 

3 THERMO DATA SETS USED 

KVALUES 
ENTHALPY 

- SET I 
LIQUID - SET 1 

4 OPERATING CONDITIONS 

OUTLE! PRESSURE, BAR 
PUMP EFFICIENCY, PERCENT 

VAPOR - SET I 

25.0000 
70.0000 

PAGE 
MCF&MJB 

7 
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VERSION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 8 
PROJECT UNIT 2 - Rl MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

,-j 2 UNIT Rl , REACTOR , IS A USER-DEFINED OPERATION 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 51 

2 PRODUCT SIREAMS 

1 STREAM 6 IS CF MIXED PHASE 

3 THERMO DA1A SETS USED 
v 

KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 VAPOR - SET 1 

5 INTEGER PARAMETERS 

-..) PARAMETER 1 2 3 4 
VALUE 0 0 0 0 

PARAMETER 5 6 1 8 
VALUE 0 0 0 0 

u PARAMETER 9 10 11 12 
VALUE 0 0 0 0 

6 REAL PARAMETERS 

PARAMETER 1 2 3 4 
-..) VALUE 0.0 0.0 0.0 0.0 

PARAMETER 5 6 1 8 
VALUE 0.0 0.0 0.0 0.0 



VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 3 - FLl 
INPUT 

PAGE 
MCF&MJB 

3 UNIT FLl , PHASESEP , IS A FLASH DRUM 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 9 

2 PRODUCT STREAMS 

1 STREAM 16 
2 STREAM 10 

IS OF VAPOR PHASE 
IS CF LIQUID PHASE 

IV 3 THERMO DATA SETS USED 

u 

KVALUES 
ENTHALPY 

- SET 1 
LIQUID - SET 1 

q UNIT SPECIFICATIONS 

1 HOLD UNIT TEMPERATURE AT 
2 HOLD UNIT PRESSURE AT 

VAPOR 

35.00 DEG C 
25.0000 BAR 

- SET 1 

9 
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VERS ION 0661 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

" UNIT HX3 , 

1 HOT SIDE 

FEED STREAMS 

SM 
PROCESS 

UNIT ij - HX3 
INPUT 

, IS A HEAT EXCHANGER 

V 1 STREAM 6 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 7 IS CF VAPOR PHASE 

PRESSURE DRCP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 

2 COLD SIDE 

FEED STREAMS 
1 STREAM 16 

VAPOR 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 17 IS CF VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 VAPOR 

3 UNIT CONFIGURATION 

- SET 1 

- SET 1 

OVERALL HEAT TRANSFER COEFFICIENT, KJ /HR DEG C SQ M 
NUMB~ OF SHELL SIDE PASSES 
NUMBER OF TUBE SIDE PASSES 

ij UNIT SPECIFICATION 

HOLD COLD SIDE OUTLET TEMP AT 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 

PAGE 10 
MCF&M-iB 

0.0 

0.0 

500.0000 
2 

" 
230.000 DEG C 

-0.5556E-01 

- -- ~------------



VERS ION 0661 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

5 UNIT HX1 , 

1 HOT SrDE 

FEED STREAMS 

SM 
PROCESS 

UNIT 5 - HX1 
INPUT 

• IS A HEAT EXCHANGER 

o 1 STREAM 7 

,) 

v 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 8 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
l( VALUES 
ENTHALPY LIQUID 

2 COLD SIDE 

FEED STREAMS 
1 STREAM 10 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 11 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES 
ENTHALPY LIQUID 

3 UNIT CONFIGURATION 

IS CF VAPOR PHASE 

- SET 1 
- SET 1 VAPOR - SET 1 

IS OF VAPOR PHASE 

- SET 1 
- SET 1 VAPOR - SET 1 

OVERALL HEAT TRANSFER COEFfICIENT, KJ /HR DEG C SQ M 
NUMBER OF SHELL SID[ PASSES 
NUMBER OF TUBE SIDE PASSES 

ij UNIT SPECIFICATION 

HOLD COLD srDE OUT LET TEMP AT 
TOLERANCE ON SPEClfICATION 

PAGE 11 
MCF&MJB 

0.0 

0.0 

3000.0000 
ti 
6 

180.000 DEG C 
-0.S556E-01 
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VERSION 0681 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 6 - HX4 
INPUT 

6 UNIT HX4 , CONDENS. , IS A HEAT EXCHANGER 

1 HOT SIDE 

FEED STREAMS 
1 STREAM 8 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 9 IS CF VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 

2 COLD SIDE 

UTILITY USED AND CONDITIONS 
COOLING \.lATER 

TEMPERATURE IN, DEG C 
TEMPERATURE OUT, DEG C 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUIO - SET 1 

3 UNIT CONfIGURATION 

VAPOR 

VAPOR 

- SET 1 

- SET 1 

OVERALL HEAT TRANSFER COEFFICIENT, KJ /HR OEG C SQ M 
NUMBER OF SHELL SIDE PASSES 
NUMBER OF TUBE SIDE PASSES 

4 UNIT SPECIFICATION 

HOLO HOT SIDE OUTLEl TEMP AT 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 

PAGE 12 
MCF&MJB 

0.0 

20.0000 
L10.0000 

3000.()000 
2 
4 

35.000 DEG C 
-O.5556E-Ol 
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VERS ION OBS1 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PHOCESS 

UNIT 1 - 51 
INPUT 

PAGE 13 
MCftMJB 

1 UNIT 51 ,MOLS lEVE , IS A SEPARATOR 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 12 

2 PRODUCT SIREAMS 

1 OVERHEAD IS STREAM 13 
2 DOTTOMS IS STREAM 15 

~ 3 THERMO DATA SETS USED 

, , OF VAPOR PHASE 
, Of VAPOR PHASE 

KVALUES 
ENTHALPY 

- SET 1 
LlQUID - SET 1 VAPOR - SET 1 

4 UNIT SPEClflCATIONS 

1 HOLD OVERHEAD PRESSURE AT 
TEMPERATURE Al 

2 HOlD IJ01l0MS PRESSURE AT 
TEMPERATURE Al 

J 5 SEPARATIO~ SPEClfICATIONS 

1 fOR COMPONENTS 1 - 1 HOLO 
2 fOR COMPONENTS 2 - 2 HeLD 
3 ,OR COMPONENTS 3 - 3 HOlD 
4 FOR COMPONENTS 4 - 4 HOlD 
5 rOR COMPONENTS 5 - 5 HOlD 
6 rOR COMPONENTS ó - 12 HelD 

25.0000 
250.0000 
25.0000 

250.0000 

BAR 
DEG C 

BAR 
DEG C 

OVERHEAD/rEED RATIO Al 
OVERHEAD/FEED RATIO AT 
OVERHEAD/FEED RATIO AT 
OVERHEAD/fEED RATIO AT 
OVERHEAD/FEED RATIO AT 
OVERHEAD/rEED RATIO AT 

0.0 
0.1000CE+01 
0.0 
0.10000E+01 
0.0 
0.10000E+Ol 

--, 
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VERSION 0881 
SIMULAT10N SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

8 UNIT HX 5 , 

1 HOT SIDE 

FEED STREAMS 

SM 
PROCESS 

UNIT 8 - HX5 
INPUT 

, IS A HEAT EXCHANGER 

J 1 STREAM 13 

1 --' 

v 

u 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM lq IS Of LIQUID PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY L1QUID - SET 1 

2 COLD SIDr; 

FEED STREAM S 
1 STREAM 2 

VAPOR 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 3 IS OF VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUIO - SET 1 

3 UNIT CONfIGURATION 

VAPOR 

- SET 1 

- SE1' 1 

OVERALL HEAT TRANSFER COEffICIENT, KJ /HR DEG C SQ M 
NUMBER OF SHELL SIDE PASSES 
NUMBER OF TUBE SIDE PASSES 

q UNIT SPECIFICATION 

HOLD HOT SIDE OUTLET TEMP AT 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 

PJ\GE 14 
MCf&M..1B 

0.0 

0.0 

3000.0000 
5 

10 

10.000 DEG C 
- 0 • 5 !: 56 E -Ol 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

9 UNIT HX6 , 

1 HOT SIOE 

SM 
PROCESS 

UNIT 9 - HX6 
INPUT 

FORNUIS2 , IS A HEAT 

UTILITY USED AND CONDITIONS 

2 

STEAM 
SATURATION TEMPERATURE. DEG C 

THERMO DATA SETS 
KVALUES 
ENTHALPY 

COLD SIDE 

FEED STREAM S 
1 STREAM 11 

USED 
- SET 1 

LIQU1D - SET 1 VAPOR 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 12 IS OF VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USEO 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 

3 UNIT CONFIGURATION 

VAPOR 

EXCHANGER 

- SET 1 

- SET 1 

OVERALL HEAT THANSFER COEFFICIENI. KJ /HR DEG C SQ M 
NUMBER OF SHELL SIOE PASSES 
NUMBER OF TUBE SIOE PASSES 

4 UNIT SPECIF1CATION 

HOLD COLD SIDE OUTLET TEMP AT 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 

PAGE 15 
MCF&MJB 

410.0000 

0.0 

2650.0000 
1 
1 

250.00(J DEG C 
-0.5556E-Ol 
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VERS ION 0881 
sIMULATI0N sCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 10 - Cl 
INPUT 

PAGE 16 
MCF&MJB 

10 UNIT Cl , H2COMPR , IS AN EXPANDER/COMPRESSOR 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 20 

2 PRODUCT SlREAMS 

1 STREAM 21 

3 THERMO DATA SETS USED 

KVALUES 
ENIHALPY LIQU10 
ENTROPY LIQUID 

4 OPERATING CONDITIONS 

INLET PRESSURE, BAR 
OUTLET PRESSURE, BAR 
ADIABATIC EFFICIENCY, 

5 AFTERCOOLER 

PRESSURE DROP, BAR 
OUTLET TEMPERATURE, 

IS OF VAPOR PHASE 

- SET 1 
- SET 1 VAPOR 
- SET 1 VAPOR 

PERCENT 

DEG C 

- SET 1 
- SET 1 

1.0000 
25.0000 
40.0000 

0.0 
50.0000 



VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

11 UNIT , 

1 CONTROl PARAMETER IS RATE OF 
MAXIMUM NUMBER OF ITERATIONS 
SECOND ES1IMATE FOR PARAMETER 

2 CONTROL SPECIFICATIONS 

SM 
PROCESS 

UNIT 11 -
INPUT 

, IS A CONTROLLER 

PAGE 11 
MCFtMJB 

STREAM 20 
10 

Q.912000 

1 HOlD RATIO OF MOlAR RATE FOR COMPS 12- 12 IN STREAM 1Q AT 
1.00000 UITH REF TO COMPS 12- 12 IN STREAM 20 

RElATIVE TOLERANCE IS, .100000E-Ol 
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VERS ION 0681 
SIMULATION SCIENCES, 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

INC. 
St4 

PROCESS 
UNIT 12 - M2 

INPUT 

12 UNIT M2 , , IS A MIXER/SPLITTER 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 21 
2 STREAM 17 

2 PRODUCT SIREAMS 

1 STREAM 16 IS OF MIXED PHASE 

3 THERMO DATA 

KVALUES 
ENTHALPY 

SETS USED 

- SET 1 
LIQUID - SE! 1 

4 PRESSURE SPECIFICATION 

PRESSURE DROP, BAR 

VAPOR 

0.0 

- SET 1 

PAGE 16 
MCF&MJB 
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VERS ION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS 
PROJECT UNIT 13 - HX 7 
PROBLEM TIPPLANT 

13 UNIT HX7 , FORNUIS 

1 HOT SIDE 

UTILITY USED AND CONDITIONS 
STEAM 

SATURAI10N TEMPERATURE, DEG 

2 

THERMO DATA SETS 
KVALUES 
ENTHALPY 

COLD SIOE 

FEED STREAM S 
1 STREAM 18 

USED 
- SET 1 

L1QU1D - SET 1 

INPUT 

, IS A HEAT 

C 

VAPOR 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 19 IS OF VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY L1QU10 - SET 1 VAPOR 

3 UNIT CONFIGURATION 

EXCHANGER 

- SET 1 

- SET 1 

OVERALL HEAT TRANSFER COEFFICIENT, KJ /HR DEG C SQ M 
NUMBER OF SHELL SIDE PASSES 
NUMBER OF TUBE SIOE PASSES 

4 UNIT SPECIFICATION 

HOLD COLD SIDE OUTLET TEMP AT 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 

PAGE 19 
MCF&MJB 

410.0000 

0.0 

2050.0000 
1 
1 

250.000 DEG C 
-0.5S56E-01 
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VERS ION 0661 
SIMULATION SCIENCES. INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 14 - M3 
INPUT 

14 UNIT M 3 • , IS A MIXER/SPLITTER 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 15 
2 STREAM 19 

2 PRODUCT STREAMS 

1 STREAM 22 IS CF MIXED PHASE 

3 IHERMO DATA SETS USED 

J( VALUES 
ENTHALPY 

- SET 1 
LIQU1D - SET 1 

4 PRESSURE SPEC1FICAT10N 

PRESSURE DROP, BAR 

VAPOR 

0.0 

- SET 1 

PAGE 20 
MCF&MJB 
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VERS ION 0881 
SIMULAIION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 15 - HX2 
INPUT 

15 UNIT HX2 , FORNUIS , IS A HEAT EXCHANGER 

1 HOT SIDE 

UTILITY USEO AND CONDITIONS 
STEAM 

SATURATION TEMPERATURE, DEG C 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQU10 - SET 1 VAPOR - SET 1 
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410.0000 

I 2 COLO SIOE 

I 
:.....; 

FEED STREAMS 
1 STREAM 3 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM ij IS OF VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY L1QUID - SET 1 VAPOR 

3 UNIT CONFIGURATION 

0.0 

- SET 1 

OVERALL HEAT TRANSFER COEFFICIENT, KJ /HR DEG C SQ M 
NUMBER OF SHELL SIOE PASSES 

2650.0000 
1 
1 NUMBER OF TUBE SIOE PASSES 

ij UNIT SPECIFICATION 

HOlO OUTY AT 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 

0.500000 MM KJ /HR 
0.1000E-02 



'--.J 

'J 

. 
v 

v 

VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

INC. 
SM 

PROCESS 
UNIT 16 - M1 

INPUT 

16 UNIT M1 , , IS A MIXER/SPLITTER 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 4 
2 STREAM 23 

2 PRODUCT STREAMS 

1 STREAM 5 IS CF MIXED PHASE 

3 THERMO DATA 

KVALUES 
ENTHALPY 

SETS USED 

- SET 1 
LIQUID - SET 1 

4 PRESSURE SPECIFICATION 

PRESSURE DROP, BAR 

VAPOR 

0.0 

- SET 1 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 17 -
INPUT 

11 UNIT , , IS A CONTROLLER 

1 CON TROL PARAMETER IS HEATER DUTY NO 1 Of 
MAXIMUM NUMBER OF ITERATIONS 
SECOND ESTIMATE FOR PARAMETER 

2 CONTROL SPEClflCATIONS 

1 HOLO VALUE OF STRM 5 TEMP AT 236.100 
ABSOLUTE TOLERANCE IS, .555556E-01 

OEG C 

PAGE 23 
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UNIT HX2 
10 

0.0 



VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBL[M TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 18 - HX8 
INPUT 

18 UNIT HX8 , LUCHTK. , IS A HEAT EXCHANGER 

1 HOT SIDE 

FEED STREAMS 
1 STREAM 14 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 41 IS CF VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THEHMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQU10 - SET 1 

2 COLD SIOE 

UTILITY USED ANO CONDITIONS 
COOLING AIR 

TEMPERATURE IN, DEG C 
TEMPERATURE OUT, DEG C 

THERMO DATA SETS USEO 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQU10 - SET 1 

3 UNIT CONFIGURATION 

VAPOR 

VAPOR 

- SET 1 

- SET 1 

OVERALL HEAT TRANSFER COEFFICIENT, KJ /HR DEG C SQ M 
NUMBER OF SHELL SIOE PASSES 
NUMBER OF TUBE SIOE PASSES 

4 UNIT SPECIFICATION 

HOlO HOT SIOE OUTLET TEMP AI 
TOlERANCE ON SPECIFICATION 
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0.0 

25.0000 
tlO.OOOO 

410.0000 
1 
2 

50.000 DEG C 
-0.5556E-01 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, lNC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 19 - FL2 
INPUT 

PAGE 25 
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19 UNIT FL2 , , IS A FLASH DRUM 

' ...... j 

1 FEEO STREAMS 

1 STREAM 41 

2 PRODUCT STREAMS 

1 STREAM 24 
2 STREAM 25 

IS OF VAPOR PHASE 
IS OF LIQUID PHASE 

(~ 3 THERMO DAtA SETS USED 

I ".J 

KVALUES 
ENTHALPY 

- SET 1 
LIQ010 - SET 1 

4 UNIT SPECIFICATIONS 

1 HOLD PRESSURE DROP AT 

VAPOR 

21.000 BAR 

2 HOLO VALUE OF UNIT OUIY NO 1 AT .0 
RELATIVE IOLERANCE IS, .0 

- SET 1 

MM KJ /HR 



'-./ 

VERS ION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 26 
PROJECT UNIT 20 - 01 MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

20 UNIT Cl , RONTABEL , IS A USER-DEFINED OPERATION 

1 rEED STREAMS 

1 STREAM 1 

2 PRODUCT STREAMS 

3 THERMO DA1:A SETS USED 

u KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 VAPOR - SET 1 

5 INTEGER PARAMETERS 

PARAMETER 1 2 3 4 
~. VALUE 0 0 0 0 

PARAMETER 5 6 7 8 
VALUE 0 0 0 0 

PARAMETER 9 10 11 12 
VALUE 0 0 0 0 

6 REAL PARAMETERS 

PARAMETER 1 2 3 4 
VALUE 0.0 0.0 0.0 0.0 

--.) 

PARAMETER 5 6 7 8 
VALUE 0.0 0.0 0.0 0.0 

v 



1'0 
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VERS ION 0881 
SIHULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

21 UNIT 014 , RONTABEL , 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 25 

2 PRODUCT SlREAMS 

3 THERMO DATA SETS USt:D 

KVALUES - SET 
ENTHALPY L1QUI0 - SET 

5 INTEGER PARAMETERS 

PARAMETER 
VALUE 

PARAMETER 
VALUE 

PARAMETER 
VALUE 

6 REAL PARAMETERS 

PARAMETER 1 
VALUE 0.0 0.0 

PARAMETER 5 
VALUE 0.0 0.0 

SM 
PROCESS PI1CE 27 

UNIT 21 - 014 MCF&M.JB 
INPUT 

IS A USER-DEFINED OPERA'IION 

1 
1 VAPOR - SET 1 

1 2 3 4 
0 0 0 0 

5 6 1 8 
0 0 0 0 

9 10 11 12 
0 0 0 0 

2 3 
0.0 0.0 

6 7 8 
0.0 0.0 
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v 

VERS ION 0661 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

INPUT 

VI RECYCLE SPECIFICATIONS 

2 RECYCLE ACCELERATION 

DEM ACCELERATION IS USED WIIH DUMPING FACTOR OF 

PAGE 26 
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1.00 
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VERS ION 0661 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 29 
PROJECT MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

VIllA UNIT STREAM CORRELATION MATRIX 

UNIT NO 1 2 3 4 5 6 1 6 9 10 
ID P1 Rl FL1 HX3 HX1 HX4 Sl HX5 HX6 Cl 

STREAM 10 

1 F 
2 P F 
3 P 
4 
5 

i U 6 P F 
1 P F 
8 P F 
9 F P 
10 P F 
11 P F 
12 F P 
13 P F 
14 P 
15 P 
16 P F 
11 P 
16 
19 
20 F 
21 P 
22 
23 
24 
25 
41 
51 F 

u 

v 

~- ~ ~ - -----------
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VERS ION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 30 
PROJECT MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

VIllA UNIT STREAM CORRELATION MATRIX 

UNIT NO 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 
1D M2 HX7 M3 HX2 M1 HX8 FL2 01 

STREAM ID 

1 F 
2 
3 F 
4 P F 
5 P 
6 
7 
8 
9 
10 
11 

v 12 
13 
14 F 
15 F 
16 
17 F 
18 P F 
19 P F 
20 
21 F 
22 P 
23 F 
24 P 
25 P 
41 P F 
51 

v 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

INPUT 

VIllA UNIT STREAM CORRELATION MATRIX 

UNIT NO 21 
10 C14 

STREAM 10 

1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
23 
24 
25 
41 
51 

F 
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VIllB CALCULATlONAL SEÇUENCE OETERMlNED BY PROGRAM 

1. UNIT 1, P1 2. UNIT 10, Cl 3. UNIT 2, Rl 
4. UNIT 3, FL1 5. UNIT 4, HX3 6. UNIT 5, HX1 
7. UNIT 6, HX4 8. UNIT 1, Sl 9. UNIT 8, HX5 

10. UNIT 9, HX6 11. UNIT 11, 12. UNIT 12, M2 
13. UNIT 13, HX1 14. UNIT 14, H3 15. UNIT 15, HX2 
16. UNIT 16, M1 17. UNIT 11, 18. UNIT 18, HX8 
19. UNIT 19, FL2 20. UNIT 20, 01 21. UNIT 21, 014 

VIIIC RECYCLE LOOPS DETERMINED BY PROGRAM 

LOOP 1 STARTS AT UNIT 2, Rl AND ENOS AT UNIT 17, 
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VERSION 0661 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

'-I 

VIIID RECYCLE STREAMS 

STREAM FROM UNIT TO UNIT 

9 6,HX4 3,FL1 
12 9,HX6 7,Sl 

*** ALL INPUl DATA IN ORDER 
UNIT 1, P1 , SOLVED 

u UNIT 10, Cl , SOLVED 
UNIT 2, Rl , SOLVED 
UNIT 3, FL1 , SOLVED 
UNIT 4, HX3 , SOLVED 
UNIT 5, HX1 , SOLVED 
UNIT 6, HX4 , SOLVED 
UNIT 7, S1 , SOLVED 
UNIT 6, HX5 , SOLVED 
UNIT 9, HX6 , SOLVED 
UNIT 11, , SOLVED 
UNIT 12, M2 , SOLVED 
UNIT 13, HX7 , SOLVED 

-...) UNIT 14, M3 , SOLVED 
UNIT 15, HX2 , SOLVED 
UNIT 16, M1 , SOLVED 
UNIT 17, , NOT SOLVED 
UNIT IS, HX2 , SOLVED 
UNIT 16, M1 , SOLVED 

v UNIT 17, , NOT SOLVED 
UNIT 15, HX2 , SOLVED 
UNIT 16, MI , SOLVED 
UNIT 17, , SOLVED 

LOOP 1 SOLV~D AFTEH 1 TRIALS 
UNIT 16, HXS , SOLVED 
UNIT 19" FL2 , SOLVED 

LOOP 

1 
1 

__ ·."' .. 011 .... .,. .... 
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I V 

VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES. INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

**** PROBLEM SCLUTION REACHED 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

SUMMAHY OF FLASH DRUMS,MIXERISPLITTERS AND VALVES 

UNIT ID FLl ~2 M3 
SEQ NO 3 12 14 
NAME PHASESEP 
TYPE FLASH MIXER MIXER 

rEEDS 9 21 15 
17 19 

PRODUCTS 16 (V) 18 (V) 22 (V) 
10 (L) 

TEMP, DEG C 35.000 226.938 243.150 
PRESSURE • BAR 25.0000 25.0000 25.0000 

UNIT ID rL2 
SEQ NO 19 
NAME 
TYPE FLASH 

FEEDS 41 

PRODUCTS 24 (V) 
25 (L) 

TEMP, DEG C 47.841 
PRESSURE • BAR 4.0000 

PAGE 34 
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MI 
16 

MIXER 

4 
23 

5 tV) 

236.115 
25.0000 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SalUTION 

SUMMARY OF HEAT EXCHANGE UNITS 

" UNIT HX 3 , , IS A HEAT EXCHANGER 

*** OPERATING CONDITIONS 

DUTY, MM KJ /HR 
l.MTD, DEG C 
F FACTOR 
U * A, KJ /HR DEG C 
U, KJ /HR DEG C SQ M 
A, SQ M 

*** HOT SIDE CONDITIONS 

E'EED (S) 
VAPOR PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
LIQUID, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOTAL, KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

*** COLO SIOE CONDITIONS 

FEEO (S) 
VA POR PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
LIQUIO, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOT AL, KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, OEG C 
PRESSURE, BAR 

INLET 

6 

415.4297 

0.0 

415.4297 

250.000 
25.000 

INtET 

16 

226.0491 

0.0 

226.0491 

35.000 
25.000 
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1.58416 
68.294 

0.93917 
23196.059 

500.000 
46.392 

OUTLET 

7 
415.4297 

15.0075 
0.0 
0.0 

415.4297 
0.0 

214.626 
25.000 

OUTLET 

17 
226.0491 

1.2718 
0.0 
0.0 

226.0491 
0.0 

230.000 
25.000 
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VERS ION 0881 
sIMULATION sClENCES, INC. 
PROJECT 
PHOBLEM TIPPLANT 

5 UNIT HXl , 

*** OPERATING CONDITIONS 

oUTY, MM KJ /HR 
LMTo , OEG C 
F FACTOR 
U * A, KJ /HR DEG C 
U, KJ /HR DEG C SQ M 
A, SQ M 

*** HOT SIOE CONDITIONS 

fEEO (S) 
MIXED PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/H H 
LIQUIo, KG MOLs/HR 

M KGS/HR 
TOTAL, KG MOLS/HR 
CONOENS(VAPORIZ)ATION, 
TEMPERATURE, Dr;G C 
PRESSURE" BAR 

*** COLD SIDE CONDITIONS 

fEED (S) 
VAPOR PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
LIQUIO, KG MOLS/HR 

M KGS/HH 
TOTAL. KG MOLs/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, 
TEMPERATURE, Dl:;G C 
PRESSURE" DAR 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

, IS A 

KG MOLS/HR 

KG MOLS/HR 

HEAT EXCHANGER 

INLET 

7 

415.4299 

0.0 

415.4299 

214.626 
25.000 

INLET 

10 

0.0 

189.3805 

189.3805 

35.000 
25.000 

PJ!GE 36 
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7.93312 
31.621 

C.88266 
210869.375 

3000.000 
70.290 

OUTLET 

8 
214.9578 

4.8198 
1QO.4722 

10.1878 
415.4299 
1"0.4722 

86.763 
25.000 

OUTLET 

11 
189.3805 

13.7356 
0.0 
0.0 

189.3805 
189.3805 

180.000 
25.000 
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VERS ION 0881 
S1MULATI0N SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

6 UNIT HX4 , CONDENS. , IS A 

*** OPERATING CONDITIONS 

DUTY, MM KJ /HR 
LMTD, oEG C 
F FACTOR 
U * A, KJ /HR DEG C 
U, KJ /HR oEG C SQ M 
A, SQ M 

..... "', ... HOT SIoE CONDITIONS ........... ..,. 

FEED (S) 
MIXED PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
LIQUIo, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOTAL. KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

**:): COLD SIDE CONDITIONS 

COOLING WATER, KG /HR 
TEM PERATURE, DEG C 

HEAT EXCHANGER 

INLET 

8 

274.9515 

140.4721 

415.4291 

86.163 
25.000 

INLET 

38529.488 
20.000 
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3.22632 
26.281 

(J.94101 
122734.431 

3000.000 
40.911 

CUTLET 

9 
226.0417 

1.2118 
189.3820 

13.1357 
415.4297 

48.9099 
35.000 
25.000 

OUllET 

38529.488 
40.000 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

8 UNIT HX5 , , IS A HEAT EXCHANGER 

*** OPERATING CONDITIONS 

DUTY, MM KJ /HR 
LMTD, DEG C 
f fACTOR 
U * A, KJ /HR DEG C 
U, KJ /HR DEG C SQ M 
A, SQ M 

*** HOT SIDE CONDITIONS 

FEED (5) 
MIXED PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HH 
LIQUID, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOTAL, KG MOL5/HR 
CONDEN5(VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

*** COLD SIDE CONDITIONS 

FEED (5) 
VAPOR PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
LIQUID, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOTAL, KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

INLET 

13 

138.6553 

0.0 

138.6553 

250.000 
25.000 

IN LET 

2 

0.0 

133.691" 

133.6914 

21.614 
25.000 
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6.88688 
40.025 

0.88073 
172066.125 

3000.000 
51.355 

OUTtET 

14 
0.9844 
0.0125 

137.6709 
10.0021 

138.6553 
137.6709 

70.000 
25.000 

OUTLET 

3 
133.6914 

9.9999 
0.0 
0.0 

133.6914 
133.6914 

207.375 
25.000 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

9 UNIT HX6 , FORNUIS2 

*** OPERATING CONOITIONS 

DUTY, MM KJ /HR 
LHTO, OEG C 
U * A, KJ /HR DEG C 
U, KJ /HR OEG C SQ M 
A, SQ M 

*,;;* HOT S 10 E CONOITION S 

STEAM, KG /HR 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

, IS A 

SATURATION PRESSURE, BAR 
SATURATION TEMPERATURE, OEG C 

*** COLO SIOE CONDITIONS 

FEED (S) 
VAPOR PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
L1QU10, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOT AL, KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)AT10N, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, OEG C 
PRESSURE, BAR 

HEAT EXCHANGER 

INLET 

3142.619 

IN LET 

11 

189.3805 

0.0 

189.3805 

180.000 
25.000 
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2.74835 
192.888 

14248.4q9 
2650.000 

5.377 

OUTLET 

3142.619 
227.1q5 
410.000 

GUTLET 

12 
189.3805 

13.7356 
0.0 
0.0 

189.3805 
0.0 

250.000 
25.000 
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VERS ION 0661 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

, IS A HEAT EXCHANGER 

STEAM, KG /HR 
SATURATION PRESSURE, BAR 
SATURATION TEMPERATURE, DEG C 

*** COLO SIDE CONDITIONS 

FEED (S) 
VAPOR PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
LIQUID, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOTAL, KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

INLET 

227.587 

INLET 

18 

231.0211 

0.0 

231.0211 

226.938 
25.000 
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0.19903 
171.272 

1162.092 
2050.000 

0.567 

OUTLET 

227.587 
227.145 
'IlO .000 

OUTLET 

19 
231.0211 

1.2818 
0.0 
0.0 

231.0211 
0.0 

250.000 
25.000 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES* INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

15 UNIT HX2 * FORNUIS 

*** OPERATING CONDITIONS 

, IS A HEAT EXCHANGER 

DUTY" MM KJ /HR 
LMTD" DEG C 
U ::: A, KJ /HR DEG C 
U* KJ /HR DEG C SQ M 
A, SQ M 

*** HOT SlDE CONDITIONS 

STEAM" KG /HR 
SATURATION PRESSURE* BAR 
SATURATION TEMPERATURE. DEG C 

*** COLD SIDE COND1TIONS 

FEED (S) 
VAPOR PRODUCT 
VAPOR. KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
L1QUID, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOTAL" KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MCLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

INLET 

924.630 

INLET 

3 

133.6913 

0.0 

133.6913 

207.375 
25.000 
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().80863 
188.178 

4291.148 
2650.000 

1.622 

OUT LET 

52".630 
227.145 
lI10.000 

OUTLET 

4 
133.6913 

9.9999 
0.0 
0.0 

133.6913 
0.0 

235.567 
25.000 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

18 UNIT HX8 , LUCHIK. , IS A 

*** OPERATING CONDITIONS 

DUTY, MM KJ /HR 
LMTD, DEG C 
F FACTOR 
U * A, KJ /HR DEG C 
U, KJ /HR DEG C SQ M 
A, SQ M 

*** HOT SIDE CONDITIONS 

FEED (S) 
MIXED PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
LIQUID, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOTAL, KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MCLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

........... COLO SIDE CONDITIONS ..,...,. ..... 

coOtING AIR, KG /HR 
TEMPERATURE, DEG C 

HEAT EXCHANGER 

INtET 

14 

0.9644 

137.6709 

138.6553 

10.000 
25.000 

INLET 

32112.180 
25.000 
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0.49939 
25.469 

0.92943 
19592.466 

410.000 
"7.767 

OUTtET 

41 
1.1961 
0.0097 

137.4592 
10.0049 

138.6553 
0.2117 
50.000 
25.000 

OUTLET 

32772.160 
40.000 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIP PLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

SUMMARY OF COMPRESSCH/EXPANDER/PUMP UNITS 

1 UNIT P1 , FEEDPUMP 

*** FEED STREAMS ARE 1 
*** LIQUID PRODUCT IS STREAM 2 

*** OPERATING CONDITIONS 

WORK, K\J 
EFFICIENCY, PERCENT 

MOLE FRACTION LIQUID 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 
HOT VOLUME, M3/HR 

, IS A PUMP 

INLET 

1.0000 
20.000 
1.0000 
11.216 

10 UNIT Cl , H2COMPR 

*** FEED STREAMS ARE 20 

, IS A COMPRESSOR 

*** VAPOR PRODUCT IS STREAM 21 

*** OPERATING CONDITIONS 

TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 
ENTHALPY, MM KJ /HR 
ENTROPY, KJ /MOLE DEG C 
MOLE PERCENT LIQUID 
ADIABATIC EFFICIENCY, PERCENT 
POLYTROPIC EFFICIENCY, PERCENT 
ISENTROPIC COEFFICIENT, K 
POLYTROPIC COEFFICIENT, N 

INtET 

20.00 
1.0000 
0.0020 

135.0057 
0.0 

ISENTROPIC 

458.81 
25.0000 
0.0661 

135.0057 
0.0 
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16.40 
70.00 

OUTLET 

1.0000 
21.614 

25.0000 
17.134 

OUTLET 

1093.38 
25.0000 
0.1623 

153.9599 
0.0 
40.00 
59.43 

1.3983 
1.9205 

**** ISENTROPIC EXPONENT 
WORK, KW 

CALCUlATED FROM TEMPS INSTEAD OF FROM WO~K **** 
THEORETICAL 
POLYTROP!C 
ACTUAL 

AFTERCOOLER 
DUTY, MM KJ /HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

17.81 
26.47 
44.54 

0.1559 
50.00 

25.0000 
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VE::RSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

o UNIT IOENTITY: Rl 

SM 
INC. PROCESS 

UNIT 2 - Rl 
SOLUTION 

NAME= REACTOR 

P~GE 
MCF&MJE 

REACTORTEMPERATUUR= 250.00 c REACTORDRUK= 25.00 EAR 

O****STROOMGEGEVENS***** 

COMP COMPONENT VOEDING CONV PRODUCT 
NO NAME KG MOLS/HR KG MOLS/HR KG MOLS/HR 

I _ 
1 BUTANE 0.2210E+01 -0.8441E+00 o .1365E+01 I : , I ~. 
2 IBUTANE 0.6300E+00 0.8283E+00 0.1458E+01 
3 PENTANE 0.1084E+03 -0.6181E+02 0.4651E+02 
ij IPENTANE 0.ij817E+02 0.6181E+02 0.1100E+03 
5 HEXANE 0.1340E+02 -0.7176E+01 0.562ijE+01 
6 2MPENTAN 0.1105E+02 -0.5885E+OO 0.1046E+02 

.~' 1 3MPENTAN 0.5ij90E+01 0.1060E+01 0.6550E+01 
8 220MB 0.9100E+OO 0.6594E+01 o .1564E+01 
9 230MB 0.2110E+01 0.8072E+00 0.2917E+01 

10 CYPNTANE 0.3210E+01 0.0 0.3270E+01 
11 MCYCPNT 0.2400E+00 0.0 0.2400E+00 
12 HYDROGEN 0.2194E+03 0.0 0.2194E+03 

'J 
ENTHALPY VAN PRODUCT STROOM 14258.2383 KJ /HR 

--I 

REACl.ENTH 
KJ /KG MOLS 

0.0 
-0.6930E+04 
0.0 

-0.B060E+04 
0.0 

-0.1200E+04 
-0.4000E+Oij 
-0.1830E+05 
-0.1060E+05 
0.0 
0.0 
0.0 

MOLAIRE WARMTE CAPACITEIT VAN PRODUCT STROOM 109.7844 KJ IKG MOLS 

ADIABATISCHE TEMPERATUUR STIJGING 13.8822 OEG C 

TOTALE MOL PRODUCT STROOM ij15.4297 KG MOLS/HR 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

*****OCTANE NUMBERS***** 

COMP COMPONENT RON 
NO NAME 

1 BUTANE 94.0 
2 IBUTANE 100.0 
3 PENTANE 62.0 
4 IPENTANE 90.0 
5 HEXANE 25.0 
6 2MPENTAN 73.5 
7 3MPENTAN 74.5 
8 220MB 92.0 
9 230MB 103.5 

10 CYPNTANE 102.5 
11 MCYCPNT 91.5 

MOL FR 
FEEO 

0.011 
0.003 
0.553 
0.246 
0.068 
0.056 
0.028 
0.005 
0.011 
0.017 
0.001 

SM 
PROCESS 

UNIT 2 - Rl 
SOLUTION 

HC RON MOLFHC 
PROO 

1.06 0.007 
0.32 0.007 

34.29 0.238 
22.12 0.561 
1.71 0.029 
4.14 0.053 
2.09 0.033 
0.46 0.039 
1.15 0.015 
1.71 0.017 
0.11 0.001 

TOTAAL 69.15 TOTAAL 

RON 

0.65 
0.74 

14.73 
50.50 

0.72 
3.92 
2.49 
3.55 
1.51 
1.71 
0.11 

80.71 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

*****OCTANE NUMBERS***** 

COMP COMPONENT RON 
NO NAME 

1 BUTANE 94.0 
2 IBUTANE 100.0 
3 PENTANE 62.0 
iJ IPENTANE 90.0 
S HEXANE 25.0 
6 2MPENTAN 73.5 
7 3MPENTAN 74.5 
8 220MB 92.0 
9 230MB 103.5 

10 CYPNTANE 102.5 
11 MCYCPNT 91.5 

MOLFR 
FEED 

0.006 
0.003 
0.462 
0.304 
0.058 
0.081 
0.040 
0.005 
0.016 
0.023 
0.002 

SM 
PROCESS 

UNIT 20 - 01 
SOLUTION 

HC RON 

0.60 
0.26 

28.67 
27.34 
1.45 
5.93 
2.97 
0.48 
1.62 
2.40 
0.16 

TOTAAL 71.89 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

COMP COMPONENT RON 
NO NAME 

1 BUTANE 94.0 
2 IBUTANE 100.0 
3 PENTANE 62.0 

" IPENTANE 90.0 
5 HEXANE 25.0 
6 2MPENTAN 73.5 
7 3MPENTAN 74.5 
8 220MB 92.0 
9 230MB 103.5 

10 CYPNTANE 102.5 
11 MCYCPNT 91.5 

MOLFR 
FEED 

0.0 
0.008 
0.0 
0.763 
0.0 
0.077 
0.049 
0.055 
0.022 
0.024 
0.002 

SM 
PROCESS 

UNIT 21 - 014 
SOLUTION 

HC RON 

0.0 
0.82 
0.0 

68.68 
0.0 
5.69 
3.63 
5.01 
2.27 
2.43 
0.16 

TOTAAL 88.76 

P~GE 47 
MCF&MJB 



VERS ION 0881 SM 
S1MULATI0N SCIENC~S, INC. PROCESS PAGE 48 
PROJECT MCF&MJEl 
PROBLEM TIPPLANT SOLUTION 

STR~AM COMPONENl FLOW RATES - KG MOLS/HR 

STREAM 10 1 2 3 4 
NAME 

PHASE L1QU1D L1QUIO VAPOR VAPOR 

1 BUTANE 0.8602 0.8602 0.8602 0.8602 
2 1BUTANE 0.3441 0.3441 0.3441 0.3441 
3 PENTANE 61.8148 61.8147 61.8146 61.8146 
4 IPENTANE 40.6093 40.6092 40.6091 40.6091 
5 HEXANE 7.7746 7.7746 7.7746 7.7746 
6 2MPENTAN 10.7916 10.7916 10.7916 10.7916 

, , 
I '-, 7 3MPENTAN 5.3378 5.3378 5.3378 5.3378 

8 220MB 0.6962 0.6962 0.6962 0.6962 
9 230MB 2.0887 2.0887 2.0887 2.0887 

10 CYPNTANE 3.1368 3.1368 3.1368 3.1368 
11 MCYCPNT 0.2376 0.2376 0.2376 0.2376 
12 HYDROGEN 0.0 0.0 0.0 0.0 

TOT ALS 133.6918 133.6914 133.6914 133.6913 
TEHPERATURE, DEG C 20.0000 21.6142 207.3745 235.5668 
PRE55URE, BAR 1.0000 25.0000 25.0000 25.0000 
H, MM KJ /HR 0.3416 0.4006 7.2875 8.0961 
HOLE FRACT L1QUI0 1.0000 1.0000 0.0 0.0 

IJ RECYCLE CONVERGENCE 0.0 0.0 0.0 0.0 

5TREAM 10 5 6 7 8 
NAME 

PHASE VAPOR VAPOR VAPOR MIXED 

1 BUTANE 2.2253 1.3653 1.3651 1.3651 
2 IBUTANE 0.6327 1.4583 1.4580 1.4580 
3 PENTANE 108.3790 46.5736 46.5646 46.5649 
4 lPENTANE 48.1635 109.9764 109.9551 109.9558 
5 HEXANE 13.3971 5.6236 5.6225 5.6226 
6 2MPENTAN 11.0534 10.4615 10.4595 10.4596 
7 3MPENTAN 5.4859 6.5498 6.5486 6.5486 
8 22DMB O. 96 ~9 7.5644 7.5629 7.5630 
9 230MB 2.1696 2.9772 2.9766 2.9766 

10 CYPNTANE 3.2669 3.2700 3.2694 3.2694 
11 MCYCPNT 0.2420 0.2400 0.2400 0.2400 

v 12 HYOROGEN 219.4570 219.4500 219.4077 219.4066 

TOTAL5 415.4380 415.5100 415.4297 415.4299 
TEMPERATURE, OEG C 236.1149 250.0000 214.6262 86.7636 
PRESSURE, BAR 25.0000 25.0000 25.0000 25.0000 
H, MM KJ /HR 13.7461 14.2582 12.6740 4.7409 
MOLE FRAC! LIQU10 0.0 0.0 0.0 0.3381 
RECYCLE CONVERGENCE 0.0 0.0 0.0 0.0 

u 
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VERSION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES. INC. PROCESS PAGE 49 
PROJECT MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT SOLUT10N 

STREAM COMPONENl FLOW RATES - KG MOLS/HR 

STREAM 10 9 10 11 12 
NAME 

PHASE MIXEO L1QU10 VAPOR VAPOR 

1 BUTANE 1.3651 1.1609 1.1609 1.1609 
2 IBUTANE 1.4580 1.1694 1.1694 1.1694 
3 PENTANE 46.5646 44.0478 44.0477 44.01l77 
4 1PENTANE 109.9551 102.4002 102.4000 102.3999 
5 HEXANE 5.6225 5.5170 5.5170 5.5170 
6 2MPENTAN 10.4595 10.1977 10.1977 10.1977 

u 7 3MPENTAN 6.5486 6.4004 6.4004 6.4004 
8 220MB 7.5629 7.2932 7.2931 7.2931 
9 230MB 2.9166 2.8951 2.8951 2.8957 

10 CYPNTANE 3.2694 3.1392 3.1392 3.1392 
11 MCYCPNT 0.2400 0.2356 0.2356 0.2356 
12 HYDROGEN 219.4076 4.9240 4.9240 4.9240 

TOT ALS 415.4291 189.3810 189.3805 189.3805 
TEMPERATURE. DEG C 35.0000 35.0000 180.0000 250.0000 
PRESSURE. BAR 25.0000 25.0000 25.0000 25.0000 
H, MM KJ /HR 1.5146 0.9903 8.9234 11.6718 
MOLE FRACI L1QU1D 0.4559 1.0000 0.0 0.0 
RECYCLE CONVERGENCE -0.0002 0.0 0.0 -0.0000 

STREAM 10 13 14 15 16 
NAME 

PHASE VAPOR MIXEO VAPOR VAPOR 

1 BUTANE 0.0 0.0 1.1609 0.2041 
2 IBUTANE 1.1694 1.1694 0.0 0.2886 
3 PENTANE 0.0 0.0 44.0478 2.5165 
4 IPENTANE 102.4002 102.4002 0.0 7.5543 
5 HEXANE 0.0 0.0 5.5170 0.1055 

v 6 2MPENTAN 10.1977 10.1977 0.0 0.2618 
7 3MPENTAN 6.4004 6.4004 0.0 0.1481 
8 22DMB 7.2932 7.2932 0.0 0.2697 
9 230MB 2.8951 2.8951 0.0 0.0809 

10 CYPNTANE 3.1392 3.1392 0.0 0.1301 
11 MCYCPNT 0.2356 0.2356 0.0 0.0044 

V 12 HYOROGEN 4.9240 4.9240 0.0 214.4851 

TOT ALS 138.6553 138.6553 50.1251 226.0492 
IEMPERAIURE, DEG C 250.0000 70.0000 250.0000 35.0000 
PRESSURE. BAR 25.0000 25.0000 25.0000 25.0000 
H, MM KJ /HR 8.4616 1.5747 3.2093 0.5243 
MOLE FRACT LIQU1D 0.0 0.9929 0.0 0.0 
RECYCLE CONVERGENCE 0.0 0.0 0.0 0.0 

v 



-

" 

,I 

" \ 

,-

r 

r 



v 

VERSION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES, 1NC. PRCCESS PAGE 50 
PROJECT MCF&MJE 
PROBLEM TIPPLANT SOLUTION 

STREAM COMPONENl FLOW RATES - KG MOLS/HR 

STREAM 1D 17 18 19 20 
NAME 

PHASE VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR 

1 BUTANE 0.2041 0.2041 0.2041 0.0 
2 IBUTANE 0.2886 0.2886 0.2886 0.0 
3 PENTANE 2.5165 2.5165 2.5165 0.0 
4 IPENTANE 7.5543 7.5543 7.5543 0.0 
5 HEXANE 0.1055 0.1055 0.1055 0.0 
6 2MPENTAN 0.2618 0.2618 0.2618 0.0 

U 7 3MPENTAN 0.1481 0.1481 0.1481 0.0 
8 220ME 0.2697 0.2697 0.2697 0.0 
9 230MB 0.0809 0.0809 0.0809 0.0 

10 CYPNTANE 0.1301 0.1301 0.1301 0.0 
11 MCYCPNT 0.0044 0.0044 0.0044 0.0 
12 HYOROGEN 214.4850 219.4570 219.4570 4.9720 

,-,I 

TOT ALS 226.0491 231.0211 231.0211 4.9720 
IEMPERATURE, OEG C 230.0000 226.9384 250.0000 20.0000 
PRESSURE, BAR 25.0000 25.0000 25.0000 1.0000 
H, MM KJ /HR 2.1065 2.1149 2.3139 0.0020 
MOLE FRACT LIQUIO 0.0 0.0 0.0 0.0 

-....) RECYCLE CONVERGENCE 0.0 0.0 0.0 0.0 

STREAM 10 21 22 23 24 
NAME 

PHASE VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR 
U 

1 BUTANE 0.0 1.3651 1.3651 0.0 
2 IBUTANE 0.0 0.2886 0.2886 0.1032 
3 PENTANE 0.0 46.5643 46.5643 0.0 
4 IPENIANE 0.0 7.5543 7.5543 3.0798 
5 HEXANE 0.0 5.6225 5.6225 0.0 
6 2MPENTAN 0.0 0.2618 0.2618 0.1151 
7 3MPENTAN 0.0 0.1481 0.1481 0.0657 
8 220ME 0.0 0.2697 0.2697 0.1147 
9 23DME 0.0 0.0809 0.0809 0.0352 

10 CYPNTANE 0.0 0.1301 0.1301 0.0562 
11 MCYCPNT 0.0 0.0044 0.0044 0.0020 

v 12 HYOROGEN 4.9720 219.4570 219.4570 4.5577 

TOT ALS 4.9720 281.7466 281.7466 6.1296 
TEMPERATURE, OEG C 50.0000 243.1503 250.0000 47.8409 
PRESSURE, BAR 25.0000 25.0000 25.0000 4.0000 
H, MM KJ /HR 0.0064 5.5232 5.6500 0.1181 
MOLE FRACT LIQU1D 0.0 0.0 0.0 0.0 
RECYCLE CONVERGENCE 0 .. 0 0.0 0.0 0.0 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM 

STREAM 10 
NAME 

PHASE 

1 BUTANE 
2 IBUTANE 
3 PENTANE 
4 lPENTANE 
5 HEXANE 
6 2MPENTAN 
7 3MPENTAN 
8 22DMB 
9 230MB 

10 CYPNTANE 
11 MCYCPNT 
12 HYOROGEN 

TOTALS 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 
H, MM KJ /HR 
MOLE fRACT L1QU10 
RECYCLE CONVERGENCE 

---

SM 
PROCESS PAGE 51 

MCF&MJB 
SOLUTION 

COMPONENl FLOW RATES - KG MOLS/HR 

25 41 51 

LIQUID MIXED VAPOR 

0.0 0.0 2.2253 
1.0662 1.1694 0.6327 
0.0 0.0 108.3790 

99.3205 102.4002 48.1635 
0.0 0.0 13.3971 

10.0826 10.1977 11.0534 
6.3341 6.4004 5.4859 
7.1785 1.2932 0.9659 
2.8605 2.8957 2.1696 
3.0830 3.1392 3.2669 
0.2336 0.2356 0.2420 
0.3662 4.9240 219.4570 

130.5256 138.6553 415.4380 
47.8409 50.0000 250.0000 

4.0000 25.0000 25.0000 
0.9571 1.0753 lll.3739 
1.0000 0.9914 0.0 
0.0 0.0 0.0 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM 10. 
NAME 
PHASE 

FROM UNIT/TRAY 
TO UNIT/TRAY 

FROM STREAM 

KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, OEG C 
PRESSURE, BAR 
H, MM KJ /HR 

M KJ/KG MOLE 
KJ /KG 

MOLE FRACT LIQUIO 

M KGS/HR 
MOLECULAR WEIGHT 
STO LIQ H3/HR 

UOP K 

OEG API 
SP GR 
KGS/M3 

REOUCED TEMP 
REOUCEO PRES S 
ACENTRIC FACTOR 
**v APO R f;* 

M3/HR 
M3/HR 

M KGS/HR 
STO LIQ 
STO M 
ACTUAL ti M3/HR 

KGS/M M3 
Z 

*:~L1QUIO** 
M KGS/HR 
STO LIQ M3/HR 
ACTUAL GPM 

z 

M3/HR 
KGS/M3 

SM 
PROCESS 

SOLUT10N 

STREAM SUMMARY 

1 

L1QU1D 
Ol 0 

20/ 0 

133.691 
20.000 
1.000 
0.342 
2.555 

34.162 
1.00000 

10.000 
74.799 
15.722 
90.515 
0.6373 

636.0347 
12.952 

0.619 
0.030 
0.248 

0.0 
0.0 
0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

10.000 
15.722 

75.7980 
17.216 

580.666 
0.00528 

2 

L1QU10 
1/ 0 
6/ 0 

133.691 
21.614 
25.000 
0.401 
2.997 

40.064 
1.00000 

10.000 
74.799 
15.722 
90.515 
0.6373 

636.0344 
12.952 
0.622 
0.749 
0.248 

0.0 
0.0 
0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

10.000 
15.722 

75.4391 
17.134 

583.626 
0.13074 

3 

VAPOR 
8/ 0 

15/ 0 

133.691 
207.375 

25.000 
7.288 

54.510 
726.156 
0.0 

10.000 
74.799 
15.122 
90.515 
0.6313 

636.0341 
12.952 

1.014 
0.749 
0.248 

10.000 
15.122 

2.997 
0.148 

67431.615 
0.69413 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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4 

VAPOR 
15/ 0 
16/ 0 

133.691 
235.567 
25.000 

8.096 
60.556 

609.611 
0.0 

10.000 
74.799 
15.122 
90.515 
0.6313 

636.0344 
12.952 

1.014 
0.749 
0.248 

10.000 
15.722 

2.997 
0.174 

51434.861 
0.16919 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, 1NC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM 10. 
NAME 
PHASE 

FROM UNIT/TRAY 
TO UNIT/TRAY 

FROM STREAH 

KG MOLS/HR 
TEMPERATURE. OEG C 
PRESSURE , BAR 
H, MM KJ /HR 

M KJ /KG MOLE 
KJ /KG 

MOLE FRAC! LIQUIO 

M KGS/HR 
MOLECULAR WEIGHI 
SID L1Q H3/HR 

UOP K 

OEG API 
SP GR 
KGS/M3 

REDUCEO TEMP 
REDUCED PRESS 
ACENTR1C FACTOR 
**VAPOR** 

M3/HR 
M3/HR 

M KGS/HR 
STO LIQ 
STO M 
ACIUAL M H3/HR 

KGS/H M3 
z 

**LIQU10** 
M KGS/HR 
STO LIQ M3/HR 
ACTUAL GPH 

z 

H3/HR 
KGS/M3 

SM 
PROCESS 

SOLUIION 

SlREAM SUMMARY 

5 

VAPüR 
16/ 0 

Ol 0 

415.437 
236.115 

25.000 
13.146 
33.086 

916.239 
0.0 

15.003 
36.113 
29.280 

144.094 
0.5134 

512.3806 
13.992 

2.116 
1.106 
0.117 

15.003 
29.280 

9.312 
0.682 

22001.805 
0.96915 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

6 

VAPOR 
21 0 
41 0 

415.430 
250.000 
25.000 
14.258 
34.322 

950.076 
0.0 

15.010 
36.125 
29.395 

145.036 
0.5117 

510.6362 
14.002 

2.189 
1.104 
0.113 

15.010 
29.395 
9.313 
0.704 

21333.859 
0.91329 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

1 

VAPOR 
41 0 
SI 0 

415.430 
21Q.626 

25.000 
12.674 
30.508 

844.516 
0.0 

15.007 
36.125 
29.390 

145.036 
0.5111 

510.6360 
14.002 

2.041 
1.104 
0.113 

15.007 
29.390 

9.311 
0.649 

23123.582 
0.96308 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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8 

MIXEO 
5/ 0 
61 0 

415.429 
86.763 
25.000 

4.741 
11.412 

315.904 
0.33814 

15.008 
36.125 
29.390 

145.035 
0.5117 

510.6375 
14.002 

1.506 
1.104 
0.113 

4.820 
13.190 

6.163 
0.324 

1"897.809 
0.98304 

10.188 
16.200 

88.8481 
20.180 

504.858 
0.12002 
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VERSI0N 0881 
SIMUlATI0N SCIENCES. INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM ID. 
NAME 
PHASE 

FROM UNIT/TRAY 
Ta UNIT/TRAY 

FROM STREAM 

KG MOLS/HR 
TEMPERATURE. OEG C 
PRESSURE. BAR 
H, MM KJ /HR 

M KJ IKG MaLE 
KJ IKG 

MalE FRACT llQUIO 

M KGS/HR 
MOLECULAR WEIGHT 
STO llQ M3/HR 

OEG APl 
SP GR 
KGS/M3 

UOP K 
REDUCEO TEMP 
RED UCEO PR ES S 
ACENTRIC FACTOR 
**v APO R :;::.'t 

M3/HR 
H3/HR 

M KGS/HR 
STO LIQ 
STO M 
ACTUAl t-1 H3/HR 

KGS/M M3 
Z 

**llQUI0** 
M KGS/HR 
STO LIQ M3/HR 
ACTUAl GPM 

z 

M3/HR 
KGS/M3 

SM 
PROCESS 

SOlUTION 

STREAM SUMMARY 

9 

MIXED 
61 0 
31 0 

415.429 
35.000 
25.000 
1.515 
3.646 

100.925 
0.45587 

15.007 
36.125 
29.390 

145.036 
0.5117 

510.6362 
14.002 
1.289 
1.104 
0.113 

1.272 
7.532 
5.067 
0.234 

5443.539 
1.00855 

13.736 
21.858 

107.0544 
24.315 

564.908 
0.12529 

10 

LIQUI0 
31 0 
SI 0 

189.381 
35.000 
25.000 
0.990 
5.229 

72.096 
1.00000 

13.736 
72.529 
21.858 
93.212 
0.6297 

628.4011 
13.008 
0.612 
0.760 
0.234 

0.0 
0.0 
0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

13.736 
21.858 

107.0544 
24.315 

56ll.908 
0.12529 

11 

VAPOR 
51 0 
91 0 

189.381 
180.000 

25.000 
8.923 

41.119 
649.657 
0.0 

13.736 
72.529 
21.858 
93.212 
0.6297 

628.4006 
13.008 

0.989 
0.760 
0.234 

13.736 
21.858 
4.245 
0.180 

16259.937 
0.63111 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

PAGE 54 
MCF&MJB 

12 

VAPOR 
91 0 
71 0 

189.381 
250.000 
25.000 
11.672 
61.631 

849.747 
0.0 

13.136 
72.529 
21.858 
93.212 
0.6297 

628.4011 
13.008 

1.141 
0.760 
0.234 

13.736 
21.858 
4.245 
0.270 

5C869.414 
0.81952 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM ID. 
NAME 
PHASE 

FROM UNIT/TRAY 
ro UNIT/TRAY 

FROM STREAM 

KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 
H, MM KJ /HR 

M KJ /KG MOLE 
KJ /KG 

MOLE FRACT LIQUID 

M KGS/HR 
MOLECULAR t.lEIGHT 
sro LIQ M3/HR 

DEG API 
SP GR 
KGS/M3 

UOP K 
REDUCEO TEMP 
REOUCEO PRESS 
ACENTRIC FACTOR 
**VAPOR** 

M3/HR 
M3/HR 

M KGS/HR 
STO LIQ 
sro M 
ACrUAL M M3/HR 

KGS/M M3 
z 

:;o::LIQUIO** 
M KGS/HR 
sro LIQ M3/HR 
ACTUAL GPM 

z 
M3/HR 

KGS/M3 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

STREAM SUMMARY 

13 

VAPOR 
71 0 
81 0 

138.655 
250.000 
25.000 

8.462 
61.026 

844.923 
0.0 

10.015 
72.227 
15.975 
93.753 
0.6282 

626.8931 
13.003 
1.155 
0.763 
0.226 

10.015 
15.975 

3.108 
0.199 

50258.500 
0.82602 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

14 

MIXED 
81 0 

18/ 0 

138.655 
70.000 
25.000 
1.575 

11.357 
157.238 
0.99290 

10.015 
72.227 
15.975 
93.753 
0.6282 

626.8931 
13.003 
0.757 
0.763 
0.226 

0.013 
0.041 
0.022 
0.001 

11209.629 
0.99531 

10.002 
15.934 

83.3564 
18.932 

528.305 
0.12051 

15 

VAPOR 
7/ 0 

141 0 

50.725 
250.000 
25.000 

3.209 
63.268 

862.485 
0.0 

3.721 
73.356 

5.883 
91.761 
0.6338 

632.4654 
13.022 

1.107 
0.750 
0.254 

3.721 
5.863 
1.137 
0.071 

52659.125 
0.80069 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

PAGE 55 
MCF&M~B 

16 

VAPOR 
3/ 0 
4/ 0 

226.049 
35.000 
25.000 

0.524 
2.320 

412.285 
0.0 

1.272 
5.626 
7.532 

704.750 
0.1692 

168.8602 
24.743 

5.575 
1.181 
0.012 

1.212 
1.532 
5.067 
0.234 

~443.547 
1.00855 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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VERSION 0681 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM ID. 
NAME 
PHASE 

FROM UNIT/TRAY 
TO UNIT/TRAY 

FROM STREAM 

KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE. BAR 
H. MM KJ /HR 

M KJ /KG MOLE 
KJ /KG 

HOLE FRACT L1QU1D 

M KGS/HR 
MOL ECU LAR \olEIGHT 
STO LIQ H3/HR 

OEG API 
SP GR 
KGS/M3 

UOP K 
REOUCEO TEMP 
REDUCEO PRESS 
ACENTRIC FACTOR 
**VAPOR** 

M3/HR 
M3/HR 

M KGS/HR 
STO LIQ 
sm M 
ACTUAL M M3/HR 

KGS/M M3 
Z 

**LIQUI0** 
M KGS/HR 
STO LIQ H3/HR 
ACTUAL GPM 

z 

M3/HR 
KGS/M3 

SM 
PROCESS 

SOLUTI0N 

SIREAf-1 SUMMARY 

17 

VAPOR 
4/ 0 

12/ 0 

226.049 
230.000 
25.000 

2.106 
9.328 

1657.902 
0.0 

1.272 
5.626 
7.532 

704.749 
0.1692 

168.8602 
24.743 
9.102 
1.781 
0.012 

1.272 
7.532 
5.067 
0.382 

3329.732 
1.00960 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

18 

VAPOR 
12/ 0 
131 0 

231.021 
226.936 
25.000 
2.115 
9.154 

1649.904 
0.0 

1.282 
5.548 
7.675 

714.017 
0.1674 

167.0093 
24.920 
9.125 
1.784 
0.012 

1.282 
7.675 
5.178 
0.388 

3303.761 
1.00983 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

19 

VAPOR 
13/ 0 
14/ 0 

231.021 
250.000 
25.000 

2.314 
10.016 

1805.179 
0.0 

1.282 
5.548 
7.675 

714.017 
0.1674 

167.0093 
24.920 
9.546 
1.784 
0.012 

1.282 
7.675 
5.176 
0.406 

3158.613 
1.00967 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

PJ.\GE 56 
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20 

VAPOR 
0/ 0 

101 0 

4.972 
20.000 

1.000 
0.002 
0.399 

197.764 
0.0 

0.010 
2.016 
0.143 

1889.929 
0.0700 

69.8562 
47.444 

6.817 
0.077 
0.0 

0.010 
0.143 
0.111 
0.121 

82.673 
1.00052 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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VERS ION 0881 
SIMULATI0N SCIENCES, lNC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM ID. 
NAME 
PHASE 

FROM UNIT/TRAY 
TO UNIT/TRAY 

FROM STREAM 

KG MOLS/HR 
TEMPERAlURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 
Hl' MM KJ IHR 

M KJ IKG MOLE 
KJ IKG 

MOLE FRACT LIQU10 

M KGS/HR 
MOLECULAR WEIGHI 
SIO L1Q M3/HR 

UOP K 

OEG API 
SP GR 
KGS/M3 

REOUCEO TEMP 
REOUCEO PRES S 
ACENTR1C FACTOR 
**VAPOR** 

M3/HR 
M3/HR 

M KGS/HR 
SID LIQ 
SlO M 
ACTUAL M M3/HR 

KGSIM M3 
z 

**LIQUI0** 
M KGS/HR 
SIO LIQ M3/HR 
ACTUAL GPM 

z 

M3/HR 
KGS/M3 

SM 
PRCCESS 

SOLUI10N 

SIREAM SUMMARY 

21 

VAPOR 
101 0 
121 0 

4.972 
50.000 
25.000 
0.006 
1.281 

635.173 
0.0 

0.010 
2.016 
0.143 

1889.929 
0.0700 

69.8562 
47.444 
9.119 
1.928 
0.0 

0.010 
0.lQ3 
0.111 
0.005 

1852.429 
1.01269 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

22 

VA POR 
141 0 

Ol 0 

281.746 
243.150 
25.000 
5.523 

19.603 
110".011 

0.0 

5.003 
17.756 
13.558 

251.194 
0.3697 

368.9868 
16.071 

3.970 
1.429 
0.055 

5.003 
13.558 
6.315 
0.485 

1030B.648 
1.00319 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

23 

VAPOR 
Ol 0 

161 0 

281.746 
250.000 
25.000 

5.650 
20.053 

1129.360 
0.0 

5.003 
17.156 
13.558 

251.194 
0.3697 

36B.9B68 
16.071 

4.023 
1.429 
0.055 

5.003 
13.558 

6.315 
0.492 

10169.566 
1.00359 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

PP.GE 57 
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VAPOR 
191 0 

Ol 0 

8.130 
47.841 

4.000 
0.118 

14.529 
437.450 
0.0 

0.210 
33.213 

0.549 
155.385 
0.4932 

492.2156 
1".210 

1.UU5 
0.181 
0.101 

0.270 
0.549 
0.182 
0.053 

~100.273 
0.97606 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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VERS ION 0881 
SlMULATION SCIENCES. INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STHEAM ID. 
NAME 
PHASE 

FROM UNIT/TRAY 
TO UNIT/TRAY 

FROM STREAM 

KG MOLS/HR 
TEMPERATURE. DEG C 
PRESSURE. BAR 
H. MM KJ /HR 

M KJ /KG MOLE 
KJ IKG 

MOLE FRACT LIQU10 

M KGS/HR 
MOLECULAR WEIGHT 
STO LIQ M3/HR 

UOP K 

DEG API 
SP GR 
KGS/M3 

REDUCED TEMP 
REDUCEO PRESS 
ACENTRIC FACIOR 
**VAPOR** 

M3/HR 
M3/HR 

M KGS/HR 
STO LIQ 
STO M 
ACTUAL M M3/HR 

KGS/M M3 
z 

**LIQUI0** 
M KGS/HR 
STO LIQ H3/HR 
ACTUAL GPM 

z 

M3/HR 
KGS/M3 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

SIREAM SUMMARY 

25 

L1QUID 
19/ 0 
211 0 

130.526 
47.841 
4.000 
0.957 
7.333 

98.223 
1.00000 

9.745 
74.657 
15.426 
92.045 
0.6330 

631.6826 
12.969 

0.687 
0.120 
0.234 

0.0 
0.0 
0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

9.745 
15.426 

77.0322 
17.496 

556.962 
0.02009 

41 

MIXED 
181 0 
19/ 0 

138.655 
50.000 
25.000 
1.075 
7.755 

107.372 
0.99137 

10.015 
72.227 
15.975 
93.752 
0.6282 

626.8933 
13.003 
0.713 
0.763 
0.226 

0.010 
0.044 
0.027 
0.001 

1503.379 
1.00462 

10.005 
15.931 

79.7850 
18.121 

552.110 
0.12261 

51 

VAPOR 
0/ 0 
2/ 0 

415.437 
250.000 
25.000 
14.374 
34.599 

958.084 
0.0 

15.003 
36.113 
29.280 

144.094 
0.5134 

512.3606 
13.992 

2.113 
1.106 
0.117 

15.003 
29.260 

9.312 
0.703 

21326.612 
0.97330 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

**SIMSCI ROYALTY FOR THIS PROBLEM IS 

P~GE 59 
MCF&MJB 

90.80 PROCESS CHARGE UNITS** 



------- -- -----
I 

U SM 
PROCESS SIMULATION PROGRAM - VERSION 0881 

SM 
[V PROCESS OUTPUT DIRECTORY - lIPPLANT 

MCf&MJB 

INPUT PRINTOUT 
GENERAL - P. 1 
COMP - P. 2 

-..J' THERMO - P. 4 
SIREAM - P. 5 
UNIT 1, P1 , - P. 7 
UNIT 2, Rl • - P. e 
UNIT 3, FLl • - P. 9 
UNIT ". HX3 • - P. 10 

I 
U UNIT 5, HX1 • - P. 11 

I UNIT 6, HX4 - P. 12 • UNIT 1, 51 , - P. 13 
UNIT 6, HX5 • - P. 14 
UNIT 9, HX6 , - P. 15 
UNIT 10, Cl , - P. 16 

v UNIT 11, , - P. 17 
UNIT 12, M2 , - P. 18 
UNIT 13, HX1 , - P. 19 
UNIT 14, M3 , - P. 20 
UNIT 15, HX2 , - P. 21 
UNIT 16, Ml , - P. 22 

v UNIT 11, , - P. 23 
UNIT 18, HX8 , - P. 24 
UNIT 19, fL2 , - P. 25 
UNIT 20, 01 , - P. 26 
UNIT 21, 014 , - P. 27 
RECYCLE - P. 26 

\.J UNIT STREAM RELATIONS - P. 29 
INPUT IN ORDER 

UNIT 1, P1 , SOLVED 
UNIT 10, Cl • SOLVED 
UNIT 2, Rl , SOLVED 

IJ UNIT 3, fL1 SOLVED , 
UNIT 4, HX3 , SOLVED 
UNIT 5, HXl , SOLVED 
UNIT 6, HX" , SOLVED 
UNIT 1, S1 • SOLVED 
UNIT 6, HX5 , SOLVED 

V UNIT 9, HX6 , SOLVED 
UNIT 11, , SOLVED 
UNIT 12, M2 , SOLVED 
UNIT 13, HX1 , SOLVED 
UNIT 14, M3 , SOLVED 
UNIT 15, HX2 , SOLVED 

"--..,/ UNIT 16, Hl , SOLVED 
UNIT 17, , NOT SOLVED 
UNIT 15, HX2 , SOLVED 
UNIT 16, M1 , SOLVED 
UNIT 17, , NOT SOLVED 
UNIT 15, HX2 , SOLVED 

u UNIT 16, M1 , SOLVED 
UNIT 11, , SOLVED 
LOOP 1 SOLVED Af'TER 1 TRIALS 
UNIT 16, HX6 , SOLVED 
UNIT 19, fL2 , SOLVED 
*** PROBLEM SOLUTION REACHED ...... ~',"'" .."..,.., 

u 
FLASH DRUMS/MIX/SPLIT SUMMARY - P. 34 
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'tCti :x Lï7t'CTfn t . O LI 1\ 01.1J: - - -q , 17\ ..:1 - c. :T,J 

I ~ HEAT EXCHANGER UNIT 5,HX1 - P. 36 
',.) HEAT EXCHANGER UNIT 6,HX4 - P. 37 

HEAT EXCHANGER UNIT 8.HX5 - P. 38 
HEAT EXCHANGER UNIT 9.HX6 - P. 39 
HEAT EXCHANGER UNIT 13,HX7 - P. 40 
HEAT EXCHANGER UNIT 15,t1X2 - P. 41 
HEAT EXCHANGER UNIT 18,HX8 - P. 42 

v PUMP UNIT l,P1 - P. 43 
COMPRESSOR UNIT 10,Cl - P. 43 
STREAH COMPONENT MOLAL RAT ES - P. 48 
STREAM SUMMARY - P. 52 

**SIMSCI ROYALTY IS 90.80 PROCESS CHA RGE UNITS 
.J 

u 

'J 
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5.3. Max-yield-configuratie 

Hierna volgt het flowsheet en de PROCESS uitvoer voor de rnax-yield

configuratie. 
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VERSION 0881 
************ 

SM 
PROCESS INPUT LISTING - PAGE 1 

TITLE PROB=IIPPLANT,USER MCF&MJB 
DIMENSION SI,TEMPERATURE=C,PRESSURE=BAR 
CALCULATIONS NOIRIALS=50 
COMPONENT DATA 

LIB10 1,BUTANE/2,1BUTANE/3,PENTANE/4,1PENTANE/5,HEXANE/* 
6,2MPENTAN/7,3MPENTAN/8,22DMB/9,23DMB/10,CYPNTANE/* 

11,MCYCPNT/12,HYDROGEN 
THERMO DATA 

TYPE SYSTEM=SRK 
STREAM DATA 

PROP STRM=l,TEMP=20,PRES=1,COMP(~)=1,.5/2,.2/3,44.6/4,29.3/5,6.1/* 
6,9.3/1,4.6/8,.6/9,1.8/10,2.2/11,.2,RATE(~)=10000 

PROP STRM=10,IEMP=226.2,PRES=25,COMP=1,1.82/2,.20/3,89.91/* 
4,4.55/5,9.41/6,.08/7,.04/8,.08/9,.02/10,0.00/* 
11,0.0/12,116.94 
PROP STRM=5,TEMP=250,PRES=25,COMP=1,1.69/2,1.18/3,88.40/* 
4,102.41/5,9.38/6,13.16/7,7.20/8,2.82/9,2.93/10,3.14/11,.24/12,2.68 
PROP STRH=20,TEMP=20,PRES=1,COMP=12,2.70 
PROP STRM=11,TEMP=250,PRES=25,REFS=10 
PROP STRM=15,IEMP=35,PRES=25,REFS=12 
PROP STRM=1,TEMP=137,PRES=25,COMP=12,2.68 
PROP STRM=9,TEMP=250,PRES=25,REFS=91 

UNIT OPERATIONS 
PUMP UID=P1,NAME=FEEDPUMP 

FEED 1 
PROO L=2 
OPERAT10N PRES=25,EFF=70 

US3 UID=Rl,NAME=REACTOR 
FEEO 11 
PRDD 12 

FLASH UID=FL1,NAME=PHASESEP 
FEED 15 
PROO V=16,L=18 
ISO TEMP=35,PRES=25 

HX UIO=HX3 
COLD FEED=16,V=11 
HOT FEED=12,V=13 
SPEC COLD,TEMP=230 
CONF1GURAT10N U=500,SPASS=2 

HX U1D=HX1 
COLD FEED=18,L=19 
HOT FEED=13,V=14 
SPEC COLD,TEMP=180 
CONFIGURAT10N U=3000,SPASS=4 

HX UID=HX4,NAME=CONDENS. 
HOT FEED=14,M=15 
SPEC HOI,TEMP=35 
CONF1GURATION U=3000,SPASS=2 
UTILITY WATER,TIN=20,TOUT=40 

SEPARATOR UID=SI,NAME=MOLSIEVE 
FEED 5 
OVHO STRM=6,PHASE=V,PRES=25,lEMP=250 
BIMS STRM=8,PHASE=V,PRES=25,TEMP=250 

SM 
PROCESS INPUT LISTING - PAGE 2 
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FACTOR 1,1,0./2,2,1./3,3,0./4,4,1./ 5,5,0./6,12,1. 
HX UID=HXS 

COLD FEED=2,L=3 
HOI fEED=6,V=1 
SPEC HOT,TEMP=70 
CONFIGURATION U=3000,SPASS=5 

MIXER UID=M3 
FEED 3,19 
PROD L=4 

HX UID=HX6,NAME=FCRNUIS2 
COLD FEED=4,V=5 
SPEC COLD,TEMP=2S0 
CONFIGURATION U=2650 
UTILITY STEAM,TSAT=410 

COMPRESSOR UID=Cl,NAME=H2COMPR 
FEED 20 
PROD V=21 
OPERATION PIN=1,POUT=25,EFF=40 
COOLER TOUT=50 

CONTROLLER 
SPEC STRM=7,COMP=12,RATE=1.,REFS= 20 ,REFC=12 
PARA STRM=20,EST2=2.66 

MIXER UID=M2 
FEED 21,17 
PROD V=22 

HX UID=HX1,NAME=FORNUIS 
COLD FEED=22,V=23 
SPEC COLD,TEMP=250 
CONFIGURATION U=2050 
UTILITY STEAM,TSAT=410 

MIXER UID=H1 
FEED 23,6 
PROD V=91 

HX UID=HX2,NAME=COOLER 
HOT FEED=9,V=10 
SPEC HOT TEMP=226.2 
CONFIGURATION U=3000,SPASS=1 
UTILITY WATER,TIN=20.TOUT=40 

HX UID=HX8,NAHE=LUCHTKOELER 
HOT FEED=7,M=11 
SPEC HOT,TEMP=50 
CONFIGURATION U=410,SPASS=1 
UTILITY AIR.TIN=25,TOUT=40 

FLASH UID=FL2 
FEED 71 
PROD V=24,L=25 
ADIA DP=21 

US4 UID=01,NAME=RONTABEL,BYPASS 
FEED 1 

US4 UID=07,NAME=RONiABEL,BYPASS 
FEED 25 

RECYCLE DATA 
ACCEL TYPE=DEM DEMF=l. 

SM 
PROCESS INPUT LISTING - PAGE 3 

END 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES. INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

INPUT 

I PROBLEM AND PROCESS DESCRIPTION 

1 PROBLEM DESCRIPTION 

2 DIMENSIONAL UNITS - SI 

TIME - HR WEIGHT KG TEMP - C 
ENERGY - KJ WORK KW LIQ VOL - M3 
V1SCOSITY-PAS T.CONDUCT.-WMK S. TENSION-NM 
COMP LIQ DENSITIES ARE INPUTTED IN DENS FORM 

3 TOLERANCES FOR 
PRODUCT CONVERGENCE ON COMPS WITH X GT 0.0100 

TEM PERATURE 

TOUER ENTHALPY BALANCES 
BUBBLE POINT RELATIONS 
COMPONENT BALANCES 

SPECIFICATIONS ON TEMPERATURE 
PRESSURE 
STREAM RATE/PRCPERTY 

PURITY/RECOVERY 
HEATER/COOLER DUTY 
OTHERS 

5 CALCULATIONAL OPTIONS 

NUMBER OF TRIALS 

PAGE 1 
MCF&MJB 

PRESSURE - BAR 
VAP VOL - M3 

0.01000 
~().556 

0.00278 
0.00100 
0.00100 

-0.05556 
0.00500 
0.01000 
o .{)1{)00 
0.00100 
0.00100 

50 



VERSION 0881 SM 
SIMUlATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 2 
PROJECT MCFtMJB 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

11 DEFINED COMPONENTS 

NUMBER OF DEFINED COMP S = 12 

COMP NO 1 2 3 4 
BUTANE IBUTANE PENTANE IPENIANE 

COMP TYP lIBRARY LIBRARY lIBRARY lIERARY 
LIB NO 9010010 9010070 9010120 9010080 

NAME BUTANE IBUIANE PENTANE IPENTANE 
MOL IJl 58.124 58.124 72.151 72.151 
NBP, DEG C -0.500 -11.730 36.0711 27.850 
STD COND.lIQ 

'0 SP GR 0.5844 0.5631 0.6307 0.6227 
DEG API 110.629 119.788 92.844 95.727 
KGS/M3 583.199 561.943 629.432 621.446 

UOP K 13.4973 13.8129 13.0418 13.0913 
TC, DEG C 152.000 134.980 196.500 187.240 
PC, BAR 37.997 36.477 33.691 33.812 
'IC ,CC/G-MOlE 255.000 263.000 304.000 306.000 
ze 0.2741 0.2827 0.2623 0.2703 
ACENTRIC FAC 0.201 0.177 0.251 0.229 
H FORMATION -126.232 -134.606 -146.538 -15".577 
G FORMATION 0.0 0.0 0.0 0.0 

'J COMP NO 5 6 7 8 
HEXANE 2MPENTAN 3MPENTAN 22DME 

COMP TYP lIBRARY lIBRARY LIBRARY LIERARY 
LIB NO 9010060 9010100 9010110 9010020 

NAME HEXANE 2MPENTAN 3MPENTAN 22DMB 
MOL \,IT 86.178 86.178 86.178 86.178 

0 NBP, DEG C 68.740 60.270 63.280 49.741 
STD COND.LIQ 

SP GR 0.6633 0.6580 0.6691 0.6540 
DEG API 81.843 83.558 79.993 84.858 
KGS/M3 661.887 656.609 667.678 652.664 

UOP K 12.8245 12.8200 12.6452 12.7602 
TC, DEG C 234.200 224.300 231.200 215.580 
PC. BAR 29.688 30.104 31.238 30.803 
VC ,CC/G-MOlE 370.000 367.000 367.000 359.000 
ZC 0.2604 0.2671 0.2734 0.2721 
ACENTRIC FAC 0.294 0.279 0.274 0.233 
H FORMATION -167.305 -174.422 -171.743 -185.685 

v G FORMATION 0.0 0.0 0.0 0.0 

u 
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U 
VERS ION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 3 
PROJECT MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

COMP NO 9 10 11 12 
230MB CYPN'IANE MCYCPNT HyofWGEN 

COMP TYP LIBRARY LIBRARY LIBRARY LIERARY 
LIB NO 9010030 10020020 10020100 16020090 

NAME 23DMB CYPNTANE MCYCPNI tiYDROGEN 
HOL WT 86.178 70.135 84.163 2.016 
NEP, oEG e 57.988 49.260 11.810 -252.600 
STO eOND.LIQ 

SP GR 0.6664 0.7506 0.7535 0.0700 
oEG API 80.838 57.025 56.281 1869.929 
KGS/M3 665.021 749.021 751.990 69.856 

I UOP K 12.6289 11.1132 11.3216 47.4439 
Iv TC. DEG C 226.780 238.500 259.580 -239.900 
I pe, BAR 31.269 45.079 37.845 12.970 

ve.CC/G-MOLE 358.000 260.000 319.000 65.000 
ze 0.2693 0.2755 0.2726 0.3050 
ACENTRIC FAC 0.248 0.196 0.231 0.0 
H FORMATION -177.897 -77.288 -106.763 0.0 
G FORMATION 0.0 0.0 0.0 (l.0 

v 

v 
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V 

VERS ION 0881 SM 
SIHULATION SCIENCES. INC. PROCESS PAGE 
PROJECT MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

v 111 THERMOOYNAMIC DATA 

1 SUMMARY 

SET K VALUES LIQUID H VAPOR H L1QUIO S VAPOR S 

1 SOAVr.: SOAVE SOAVE SOAVE SOAVE 

STREAM HOT LIQ OENSIIIES ARE COMPUTED BY K/H CORRELATION 

STREAM HOT VAP DENSITIES ARE COMPUTED BY K/H CORRELATION 

~) 
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VERS ION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

IV STREAM DATA 

1 STREAM 1 , , IS CF MIXED PHASE 

2 

COMPONENT ijEIGHT COMPOSITION 

1 BUTANE 0.5000 
2 IBUTANE 0.2000 
3 PENTANE 44.6000 
4 IPENTANE 29.3000 
5 HEXANE 6.1000 
6 2MPENTAN 9.3000 
1 3MPENTAN Q.6000 
8 22DMB 0.6000 
9 23DMB 1.8000 

10 CYPNTANE 2.2000 
11 MCYCPNT 0.2000 

TOT AL RATE, KGS/HR 10000.0000 
TEMPERATURE, DEG C 20.0000 
PRESSURE, BAR 1.0000 

STREAM 10 , , IS OF MIXED PHASE 

COMPONENT 

1 BUTANE 
2 IBUTANE 
3 PENTANE 
q IPENTANE 
5 HEXANE 
6 2MPENTAN 
1 3MPENTAN 
8220MB 
9230MB 

12 HYDROGEN 

TOTAL RATE, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE , BAR 

MOLAR COMPOSITION 

1.8200 
0.2000 

89.9100 
4.5500 
9.QI00 
0.0600 
0.0400 
0.0800 
0.0200 

116.9400 

223.0Q99 
226.2000 

25.0000 

PAGE 5 
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VERSION 0881 SM 
PROCESS SIMULATION SCIENCES, INC. 

PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

3 

5 

6 

1 

ij 

STREAM 5 , 

COMPONENT 

1 EUTANE 
2 IBUTANE 
3 PENTANE 
" IPENTANE 
5 HEXANE 
6 2MPENTAN 
7 3MPENTAN 
6 22DMB 
9 23DMB 

10 C'iPNTANE 
11 MC'iCPNT 
12 H'iDROGEN 

, IS CF MIXED PHASE 

MOLAR COMPOSIIION 

1.6900 
1.1800 

68.4000 
102.4100 

9.3800 
13.7600 

7.2000 
2.6200 
2.9300 
3.1400 
0.2400 
2.6800 

TOTAL HATE, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

235.6299 
250.0000 

25.0000 

STREAM 20 , , IS CF MIXED PHASE 

COMPONENT MOLAR COHPOSITION 

12 H'iDROGEN 2.7000 

TOTAL RATE, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 

2.1000 
20.0000 
1.0000 PRE SSURE, BAR 

STREAM 11 • 
AT 250.000 DEG C AND 

STREAM 15 , 
AT 35.000 DEG C AND 

STREAM 7 • 
COMPONENT 

12 H'iDROGEN 

, IS REFERENCED TO STREAH 10 
25.0000 BAR 

, IS REFERENCED TO STREAH 12 
25.0000 BAR 

, IS OF MIXED PHASE 

MOLAR COMPOSITION 

2.6800 

TOTAL RATE, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE. DEG C 
PRESSURE. BAR 

2.6800 
131.0000 

25.0000 

STREAM 9 • 
AT 250.000 DEG C AND 

• IS REFERENCED TO STREAM 91 
25.0000 BAR 

PAGE 
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I V 

VERS ION 0661 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 1 - P1 
INPUT 

1 UNIT Pl , fEEDPUMP , IS A PUMP 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 1 

2 PRODUCT STREAMS 

1 STREAM 2 IS Of LIQU1D PHASE 

3 THERMO DATA SETS USED 

KVALUES 
ENTHALPY 

- SET 1 
LIQUID - SET 1 

4 OPERATING CONDITIONS 

OUTLET PRESSURE, BAR 
PUMP EffICIENCY, PERCENT 

VAPOR - SET 1 

25.0000 
10.0000 

PAGE 
MCf&MJB 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

INC. 
SM 

PROCESS 
UNIT 2 - Rl 

INPUT 

PAGE 8 
MCFtMJB 

2 UNIT Rl , REACTOR , IS A USER-DEFINED OPERATION 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 11 

2 PRODUCT STREAMS 

1 STREAM 12 IS OF MIXED PHASE 

3 THERMO DATA SETS USED 

KVALUES 
ENTHALPY 

- SET 1 
LIQUIO - SET 1 

5 INTEGER PARAMETERS 

PARAMETER 
VALUE 

PARAMETER 
VALUE 

PARAMETER 
VALUE 

6 REAL PARAMETERS 

PARAMETER 1 
VALUE 0.0 0.0 

PARAMETER 5 
VALUE 0.0 0.0 

1 
o 

5 
o 

9 
o 

2 

6 

VAPOR 

2 
o 

6 
o 

10 
o 

0.0 

0.0 

- SET 1 

3 

7 

3 
o 

7 
o 

11 
o 

0.0 

0.0 
8 

4 
o 

8 
o 

12 
o 



VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES. INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPiANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 3 - FL1 
INPUT 

PAGE 9 
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3 UNIT Fil , PHASESEP • IS A FLASH DRUM 

1 FEED STREAMS 

1 STREAH 15 

2 PRODUCT STREAMS 

1 STREAM 16 
2 STREAM 18 

IS OF VAPOR PHASE 
IS CF LIQUID PHASE 

I ~ 3 THERMO DATA SETS USED 

'J 

KVALUES 
ENTHALPY 

- SET 1 
LIQUID - SET 1 

ij UNIT SPECIFICATIONS 

1 HOlD UNIT TEMPERATURE AT 
2 HOLD UNIT PRESSURE AT 

VAPOR 

35.00 DEG C 
25.0000 BAR 

- SET 1 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT Q - HX3 
INPUT 

4 UNIT HX 3 , , IS A HEAT EXCHANGER 

1 HOT SIDE 

FEED STREAMS 
1 STREAM 12 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 13 IS CF VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQU1D - SET 1 

2 COLO SIOE 

FEED STREAM S 
1 STREAt-1 16 

VAPOR 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 17 IS OF VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUI0 - SET 1 VAPOR 

3 UNIT CONFIGURATION 

- SET 1 

- SET 1 

OVERALL HEAT TRANSFER COEFFICIENT, KJ /HR OEG C SQ M 
NUMBER OF SHELL SIDE PASSES 
NUMBER OF TUBE SIOE PASSES 

ij UNIT SPECIFICATION 

HOLD COLO SIDE OUTLET TEMP Al 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 

PAGE 10 
MCF&MJB 

0.0 

(J.O 

500.0000 
2 

" 
230.000 DEG C 

-0.5556E-01 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

5 UNIT HX1 , 

1 HOT SIOE 

FEED STREAMS 

SM 
PROCESS 

UNIT 5 - HX1 
INPUT 

, IS A HEAT EXCHANGER 

v 1 STREAM 13 

rJ 

I'-.J 

I 
I~ 

Iv 

I 

IV 

I 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 14 IS OF VAPOR PHASE 

PRESSURE OROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUIO - SET 1 

2 COLO SIOE 

FEED STREAMS 
1 STREAM 18 

VAPOR 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 19 IS OF LIQUID PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO OATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUI0 - SET 1 

3 UNIT CONFIGURATION 

VAPOR 

- SET 1 

- SET 1 

OVERALL HEAT TRANSfER COEFFICIENT, KJ /HR OEG C SQ M 
NUMBER OF SHELl SIOE PASSES 
NUMBER Of TUBE SIOE PASSES 

4 UNIT SPEClfICATION 

HOlD COLD SIOE OUTLEl TEMP AT 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 

PAGE 11 
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0.0 

0.0 

3000.0000 
q 
8 

180.000 DEG C 
-0.5556E-01 



VERS ION 0881 
SIMULAIION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIP PLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 6 - HX4 
INPUT 

6 UNIT HX4 , CONDENS. , IS A HEAT EXCHANGER 

1 HOT SIOE 

FEED STREAMS 
I v 1 STREAM 14 

v 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 15 IS OF VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
K VALUE S - SET 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 

2 COLO SIOE 

UTILITY USED ANO CONDITIONS 
COOtING WATER 

TEMPERATURE IN, DEG C 
TEMPERATURE OUT, OEG C 

THERMO DATA SETS USEO 
KVALUES - SET 1 
ENIHALPY t1QUIO - SET 1 

3 UNIT CONFIGURATION 

VA POR 

VAPOR 

- SEI 1 

- SET 1 

OVERALL HEAT TRANSFER COEFFICIENT, KJ /HR OEG C SQ M 
NUMBER OF SHELL SIDE PASSES 
NUMBER OF TUBE SIOE PASSES 

4 UNIT SPECIFICATION 

HOLD HOT SIDE OUTLET TEMP AT 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 

PAGE 12 
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(l.0 

20.0000 
"0.0000 

3000.0000 
2 
4 

35.000 DEG C 
-0.5556E-01 
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VERS ION 0661 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBlEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 1 - Sl 
INPUT 

PAGE 13 
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1 UNIT Sl • MCLSIEVE • IS A SEPARATOR 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 5 

2 PRODUCT STREAMS 

1 OVERHEAD IS STREAM 6 
2 BOTTOMS IS STREAM 8 

• , 
, OF VAPOR PHASE 
, OF VAPOR PHASE 

o 3 THERMO DATA SETS USED 

KVALUES - SEI 1 
ENTHAlPY LIQUID - SEI 1 VAPOR - SET 1 

4 UNIT SPECIFICATIONS 

1 HOLD OVERHEAD PRESSURE AT 25.0000 BAR 
TEMPERATURE AT 250.0000 DEG C 

2 HOlD BOITOMS PRESSURE AT 25.0000 BAR 
TEMPERATURE AI 250.0000 DEG C 

5 SEPARATION SPECIFICATIONS 

1 FOR COMPONENTS 1 - 1 HOLD OVERHEAD/FEED RATIO Al 0.0 
2 FOR COMPONENTS 2 - 2 HOLD OVERHEAD/FEED RATIO AT 0.1000CE+01 
3 FOR COMPONENTS 3 - 3 HOLD OVERHEAD/FEED RATIO AT 0.0 
4 rOR COMPONENTS 4 - 4 HOLD OVERHEAD/FEED RATIO AT O.10000E+01 

\...) 5 FOR COMPONENTS 5 - 5 HOLD OVERHEAD/FEED RATIO AT 0.0 
6 FOR COHPONENTS 6 - 12 HOLD OVERHEAD/FEED RATIO AT 0.1000()E+Ol 

v 

u 
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VERSION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS 
PROJECT UNIT 8 - HX5 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

8 UNIT HXS , , IS A HEAT EXCHANGER 

1 HOT SIOE 

FEED STREAM S 
1 STREAM 6 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 1 IS OF VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SE'! 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 VAPOR - SET 1 

2 COLD SIDE 

FEED S TREAM S 
1 STREAM 2 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 3 IS OF LIQUrD PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
f( VALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUIO - SET 1 VAPOR - SET 1 

3 UNIT CONFIGURATION 

OVERALL HEAT TRANSFER COEFFICIENT. KJ IHR DEG C SQ M 
NUMBER OF SHELL SIDE PASSES 
NUMBER OF TUBE SIDE PASSES 

ij UNIT SPECIFICATION 

HOLD HOT SIDE OUTLET TEMP AT 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 

PAGE 14 
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0.0 

0.0 

3000.0000 
5 

10 

10.000 DEG C 
-0.5556E-01 
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VERSION 0881 
SIMULATION SC1ENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 9 - M3 
INPUT 

9 UNIT M3 , IS A MIXER/SPL1TTER 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 3 
2 STREAM 19 

2 PRODUCT STREAMS 

1 STREAM q IS OF MIXED PHASE 

v 3 THERMO DATA SETS USED 

u 

KVALUES 
ENTHALPY 

- SET 1 
L1QU1D - SET 1 

4 PRESSURE SPECIFICATION 

PRESSURE DROP. BAR 

VAPOR 

0.0 

- SET 1 

PAGE 15 
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VERSION 0881 
SIHULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 10 - HX6 
INPUT 

10 UNIT HX6 , fORNUIS2 , IS A HEAT EXCHANGER 

1 HOT SIOE 

UTILITY USED ANO CONDITIONS 
STEAM 

SATURATION TEMPERATURE, DEG C 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 

2 COLD SIOE 

fEEO STREAMS 
1 STREAM " 

VAPOR 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 5 IS Of VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 VAPOR 

3 UNIT CONfIGURATION 

- SET 1 

- SET 1 

OVERALL HEAT TRANSFER COEFFICIENT. KJ /HR OEG C SQ M 
NUMBER Of SHELL SIOE PASSES 
NUMBER Of TUBE SIOE PASSES 

ij UNIT SPEClfICATION 

HOLO COLD SIOE OUTLET TEMP AT 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 

PAGE 16 
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410.0000 

0.0 

2650.0000 
1 
1 

250.000 OEG C 
-0.5556E-01 



J. 

o 

ro, 
) 



o 

\J 
I 

IJ 
1 

1 
I 

Iv 
I 

v 

!v 

I . . 
1'-' 

1 '-' 

VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 11 - Cl 
INPUT 

PAGE 17 
MCF&MJB 

11 UNIT Cl , H2COMPR , IS AN EXPANDER/COMPRESSOR 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 20 

2 PRODUCT SIREAMS 

1 STREAM 21 

3 THERMO DATA SETS USED 

KVALUES 
ENTHALPY L1QU1D 
ENTROPY L1QU10 

" OPERATING CONDITIONS 

INLET PRESSURE, BAR 
OUTLET PRESSURE, BAR 
ADIABATIC EFFICIENCY, 

5 AFTERCOOLER 

PRESSURE DROP, BAR 
OUTLET TEMPERATURE, 

IS OF VAPOR PHASE 

- SET 1 
- SET 1 VAPOR 
- SET 1 VAPOR 

PERCENT 

DEG C 

- SET 1 
- SET 1 

1.0000 
25.0000 
40.0000 

0.0 
50.0000 



VERSION 0881 
SIMUlATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBlEM TIPPLANT 

12 UNIT , 

1 CONTROL PARAMETER IS RATE OF 
MAXIMUM NUMBER OF ITERATIONS 
SECOND ESIIMATE FOR PARAMETER 

2 CONTROL SPECIFICATIONS 

SM 
PROCESS 

UNIT 12 -
INPUT 

, IS A CONTROLLER 

PAGE 18 
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SIREAM 20 
10 

2.680000 

1 HOlD RATIO OF MOlAR RATE FOR COMPS 12- 12 IN STREAM 7 AT 
1.00000 WITH REF TO COMPS 12- 12 IN STREAM 20 

RELATIVE TOLERANCE IS, .100000E-01 
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VERS ION 0881 
SIHULATION SCIENCES. INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 13 - M2 
INPUT 

13 UNIT H2 • • IS A MIXER/SPLITTER 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 21 
2 STREAM 17 

2 PRODUCT STREAMS 

1 STREAH 22 IS OF MIXED PHASE 

3 THERHO DATA SETS USED 

KVALUES 
ENTHALPY 

- SET 1 
L1QU1D - SET 1 

4 PRESSURE SPECIFICATION 

PRESSURE DROP. BAR 

VAPOR 

0.0 

- SET 1 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 14 - HX7 
INPUT 

14 UNIT HX7 , FORNUIS , IS A HEAT EXCHANGER 

1 HOT SIDE 

UTILITY USED AND CONDITIONS 
STEAM 

SATURATION TEMPERATURE, DEG C 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENIHALPY LIQU10 - SET 1 

2 COLD SIDE 

FEED STREAMS 
1 STREAM 22 

VAPOR 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 23 IS OF VA POR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USEO 
KVALUES - SET 1 
ENIHALPY LIQU1D - SET 1 

3 UNIT CONF1GURATION 

VAPOR 

- SET 1 

- SET 1 

OVERALL HEAT TRANSFER COEFFICIENT, KJ IHR OEG C SQ M 
NUMBER OF SHELL SIOE PASSES 
NUMBER OF TUBE SIOE PASSES 

4 UNIT SPECIFICATION 

HOLD COLO SIOE OUT LEl TEMP AT 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 
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410.0000 

().o 

2050.0000 
1 
1 

250.00() DEG C 
-0.5556E-Ol 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PR08LEM TIPPLANT 

16 UNIT HX2 , COOLER 

1 HOT SIDE 

FEED STREAMS 

SM 
PROCESS 

UNIT 16 - HX2 
INPUT 

, IS A HEAT EXCHANGER 

~ 1 STREAM 9 

v 

v 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 10 IS OF VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USEO 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUIO - SET 1 

2 COLD SIDE 

UTILITY USED AND CONDITIONS 
COOLING \.lATER 

TEHPERATURE IN, DEG C 
TEMPERATURE OUT, DEG C 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 

3 UNIT CONFIGURATION 

VAPOR 

VAPOR 

- SET 1 

- SET 1 

OVERALL HEAT TRANSFER COEFFICIENT, KJ /HR DEG C SQ M 
NUMBER OF SHELL SIDE PASSES 
NUMBER OF TUBE SIDE PASSES 

4 UNIT SPECIFICATION 

HOLD HOT SIDE OUTLET TEMP AT 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 
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0.0 

20.0000 
"0.0000 

3000.0000 
1 
2 

226.200 DEC C 
-0.5556E-01 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 11 - Hxe 
INPUT 

I V 17 UNIT HX8 , LUCHTKOELER , IS A HEAT EXCHANGER 

1 HOT SIOE 

FEED STREAMS 
I V 1 STREAM 1 

'v 

u 

I 
u 

v 

PRODUCT STREAMS 
1 STREAM 71 IS OF VAPOR PHASE 

PRESSURE DROP, BAR 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 

2 COLO SIDE 

UTILITY USED AND CONDITIONS 
COOLING AIR 

TEHPERATURE IN, DEG C 
TEMPERATURE OUT, DEG C 

THERMO DATA SETS USED 
KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQU10 - SET 1 

3 UNIT CONFIGURATION 

VAPOR 

VAPOR 

- SET 1 

- SET 1 

OVERALL HEAT TRANSFER COEFFICIENT, KJ /HR oEG C SQ M 
NUMBER OF SHELL SIDE PASSES 
NUMBER OF TUBE SIOE PASSES 

4 UNIT SPECIFICATION 

HOLo HOT SIOE OUTLET TEMP AT 
TOLERANCE ON SPECIFICATION 
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0.0 

25.0000 
40.0000 

410.0000 
1 
2 

50.000 DEG C 
-0.5556E-01 
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VERSION 0661 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

UNIT 18 - FL2 
INPUT 
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16 UNI1' FL2 , , IS A FLASH DRUM 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 71 

2 PRODUCT STREAMS 

1 STREAM 24 
2 STREAM 25 

10 3 THERMO DATA SETS USED 

KVALUES 
ENTHALPY lIQUID 

q UNIT SPECIFICATIONS 

1 HOLD PR ESSURE DROP AT 

2 HOlD VALUE OF UNIT 

IS CF VAPOR PHASE 
IS OF LIQUID PHASE 

- SET 1 
- SET 1 VAPOR 

21.000 BAR 

DUTY NO 1 AT .0 
RElATIVE TOLERANCE IS, .0 

v 

u 

- SET 1 

HM KJ IHR 
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VERS ION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 25 
PROJECT UNIT 19 - 01 MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

u 19 UNIT 01 , RONTABEL , IS A USER-DEFINED OPERATION 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 1 
u 

2 PRODUCT STREAMS 

I 3 THERMO DATA SETS USED 
I 

IU KVALUES - SET 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 VAPOR - SET 1 

5 INTEGER PARAMETERS 

PARAMETER 1 2 3 ij 

VALUE 0 0 0 0 

PARAMETER 5 6 7 8 
VALUE 0 0 0 0 

PARAMETER 9 10 11 12 
;,.) VALUE 0 0 0 0 

6 REAL PARAMETERS 

PARAMETER 1 2 3 
VALUE 0.0 0.0 0.0 0.0 

,v 

PARAMETER 5 6 7 8 
VALUE 0.0 0.0 0.0 0.0 

v 

v 



lu 
VERSION 0661 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 26 
PROJECT UNIT 20 - 07 MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

20 UNIT 07 • RONTABEL , IS A USER-DEFINED OPERATION 

1 FEED STREAMS 

1 STREAM 25 

2 PRODUCT STREAMS 

3 THERMO DATA SETS USED 

U KVALUES - SE! 1 
ENTHALPY LIQUID - SET 1 VAPOR - SET 1 

5 INTEGER PARAMETERS 

PARAMETER 1 2 3 4 
VALUE 0 0 0 0 

PARAMETER 5 6 7 8 
VALUE 0 0 0 0 

PARAMETER 9 10 11 12 
u VALUE 0 0 0 0 

6 REAL PARAMETERS 

PARAMETER 1 2 3 4 
VALUE 0.0 0.0 0.0 0.0 

'~ 
I 

PARAMETER 5 6 7 8 
VALUE 0.0 0.0 0.0 0.0 

I V 

u 



V 
I 

v 

Iv 

v 

v 

i 
JU 

u 

VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

INPUT 

VI RECYCLE SPECIFICATIONS 

2 RECYCLE ACCELERATION 

OEH ACCELERATION IS USED ~I1H DUMPING FACTOR OF 
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VERSION 0861 SM 
SlMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PA.GE 26 
PROJECT MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

U 

VIllA UNIT STREAM CORRELATION MATRIX 

UNIT NO 1 2 3 4 5 6 7 6 9 10 
10 P1 Rl FL1 HX3 HX1 HX" 51 HXS M3 HX6 

STREAM 10 

1 F 
2 P F 
3 P F 
4 P F 
5 F P 

IV 6 P F 
I 

7 P 
8 P 
9 
10 
11 F 

v 12 P F 
13 P F 
14 P F 
15 F P 
16 P F 
17 P 

IJ 18 P F I 
19 P F 
20 
21 
22 
23 

v 24 
25 
71 
91 

v 

v 
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U 
VERS ION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 29 
PROJECT MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT INPUT 

-v 
I VIllA UNIT STREAM CORRELATION MATRIX 

UNIT NO 11 12 13 1q 15 16 17 18 19 20 
10 Cl M2 HX7 M1 HX2 HX8 FL2 01 07 

STREAM 10 
'v 

1 F 
2 
3 
q 
5 

v 6 
7 F 
8 F 
9 F 
10 P 
11 

u 12 
13 
lq 
15 
16 

I 
17 F 

I U 18 
19 
20 F 
21 P F 
22 P F 
23 P F 

,u 2" P 
I 25 P F 

71 P F 
91 P 

1° VIIIB CALCULATIONAL SEQUENCE OETERMINEO BY PROGRAM 

1. UNIT 1, P1 2. UNIT 11, Cl 3. UNIT 2, Rl 
4. UNIT 3, FLl 5. UNIT 4, HX3 6. UNIT 5, HX1 
7. UNIT 6, HX4 8. UNIT 7, Sl 9. UNIT 8, HXS 

10. UNIT 9, M3 11. UNIT 10, HX6 12. UNIT 12, 
: 1..1 13. UNIT 13, M2 14. UNIT 14, HX7 15. UNIT 15, M1 

16. UNIT 16, HX2 17. UNIT 17, HX8 18. UNIT 18, FL2 
19. UNIT 19, 01 20. UNIT 20, 07 

VIIIC RECYCLE LOOPS OEIERMINEO BY PROGRAM 
u 

LOOP 1 STARTS AT UNIT 2, Rl AND ENDS AT UNIT 16, HX2 
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VERSION 0881 
SIHULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 

SM 
PROCESS 

PROBLEM 1IPPLANT 

UNIT 1, 
UNIT 11, 
UNIT 2, 
UNIT 3, 
UNIT 4, 
UNIT 5, 
UNIT 6, 
UNIT 7, 
UNIT 8, 
UNIT 9, 
UNIT 10, 
UNIT 12, 
UNIT 13, 
UNIT 14, 
UNIT 15, 
UNIT 16, 

LOOP 1 
UNIT 17, 
UNIT 18, 

SIREAM 

5 
15 

P1 
Cl 
Rl 

, 
, 
, 

FL1 , 
HX3 , 
HX1 , 
HX4 • 
Sl , 
HX5 , 
M3 , 
HX6 , 

, 
M2 , 
HX7 , 
M1 , 
HX2 , 
SOLVED 
HX8 , 
FL2 , 

INPUT 

VIIIO RECYCLE STREAMS 

FROM UNIT 

10,HX6 
6,HX4 

*** ALL INPUI 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVED 
SOLVEO 

10 UNIT 

DATA IN ORDER 

AFTER 1 TRIALS 
SOLVED 
SOLVED 

........ "'" yo..,.. ... 

LOOP 

1 
1 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

*0** PROBLEM SCLUTION REACHED **** 
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I 
I 
u 

I 

I 
1\-1 

u 

J 

, 
IJ 

VERS ION 0881 
SIHULAIION SCIENCES. INe. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANI 

SM 
PROCESS 

SOLUIION 

SUMMARY OF FLASH DRUMS,MIXERISPLITTERS AND VALVES 

UNIT 10 
SEQ NO 
NAME 
TYPE 

FEEDS 

PRODUCTS 

TEMP. DEG C 
PRES SURE, BAR 

UNIT ID 
SEQ NO 
NAME 
TYPE 

FEEOS 

PRODUCTS 

TEMP, DEG C 
PRESSURE. BAR 

FLI 
3 

PHASESEP 
FLASH 

15 

16 
18 

(V) 
(L) 

35.000 
25.0000 

FL2 
18 

FLASH 

71 

24 (V) 
25 (L) 

49.143 
4.0000 

M3 
9 

MIXER 

3 
19 

(V) 

195.724 
25.0000 

H2 
13 

MIXER 

21 
17 

22 (V) 

226.935 
25.0000 
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M1 
15 

MIXER 

23 
8 

91 . (V) 

242.511 
25.<l000 
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o 
VERS ION 0881 
SIHULATION SCIENCES. INC. 
PROJECT 
PROBLEH TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

SUMMARY OF HEAI EXCHANGE UNITS 

4 UNIT HX3 , • IS A HEAT EXCHANGER 

OPERATING CONDITIONS 

DUTY. MM KJ /HR 
LHTD, DEG C 
F FACTOR 
U * A, KJ /HR DEG C 
U, KJ /HR DEG C SQ H 
A, SQ M 

I ~ 
*** HOT SIDE CONDITIONS INLET 

FEED (S) 12 
VAPOR PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 223.0499 

M KGS/HR 
LIQUID, KG HOLS/HR 0.0 

M KGS/HR 
TOT AL. KG MOLS/HR 223.0499 
CONDENS (VAPORlZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE. DEG C 250.000 
PRESSURE, BAR 25.000 

*** COLO SIDE CONDITIONS INLET 

FEED (S) 16 
VAPOR PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 120.9147 

H KGS/HR 
LlQU10, KG MOLS/HR 0.0 

M KGS/HR 
TOTAL. KG MOLS/HR 120.9141 
CONDENS (VAPORlZ)ATION. KG MOLS/HR 

v 

I 
TEMPERATURE. DEG C 35.000 
PRESSURE, BAR 25.000 

I 

I 

I
U 
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0.85806 
68.064 

0.93792 
12606.996 

500.000 
25.214 

OUTLET 

13 
223.0499 

7.9996 
0.0 
0.0 

223.0499 
0.0 

214.078 
25.000 

OUlLET 

17 
120.9147 

0.7097 
0.0 
0.0 

120.9147 
0.0 

230.000 
25.000 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

5 UNIT HX1 , , IS A HEAT EXCHANGER 

*** OPERATING CONDITIONS 

DUTY, MM KJ /HR 
LHTO, DEG C 
F FACTOR 
U * A, KJ /HR DEG C 
U, KJ /HR DEG C SQ M 
A, SQ M 

*** HOT SIDE CONDITIONS 

FEED (S) 
MIXED PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
LIQUID, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOTAL, KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE , BAR 

*** COLD SIDE CONDITIONS 

FEED (S) 
VAPOR PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
LIQUID, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOTAL. KG MOLS/HR 
CONDENS {VAPORIZ)ATION. KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

INLET 

13 

223.0Q98 

0.0 

223.0498 

21Q.078 
25.000 

INLET 

18 

0.0 

102.1351 

102.1351 

35.000 
25.000 
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Q.24030 
36.347 

0.81458 
116662.681 

3000.000 
38.888 

OUTtET 

14 
141.6163 

2.6366 
75.2315 

5.3626 
223.0498 

75.2315 
85.062 
25.000 

OUT LET 

19 
le2.1351 

7.2696 
0.0 
0.0 

1()2.1351 
1()2.I3S1 

180.000 
25.000 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 
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6 UNIT HX4 , CONDENS. , IS A HEAT EXCHANGER 

*** OPERAIING CONDITIONS 

OUTY, MM KJ /HR 
LMTD, DEG C 
F FACTOR 
U * A, KJ /HR DEG C 
U, KJ /HR DEG C SQ M 
A, SQ M 

*** HOT SIOE CONOITIONS 

FEED (S) 
MIXED PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
LIQUIO, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOT AL, KG MOLS/HR 
CONOENS(VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

*** COLO SIOE CONOITIONS 

COOLING ~ATER, KG /HR 
TEMPERATURE, DEG C 

1.69707 
25.701 

C.94042 
66Û31.125 

3000.000 
22.010 

INLET OUTLET 

14 
15 

147.6163 120.91"6 
0.7097 

75.2315 102.1351 
7.2699 

223.0496 223.0496 
26.9036 

65.062 35.000 
25.000 25.000 

INLET OUTLET 

20266.605 20266.805 
20.000 40.000 

--~------~ 
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VERSION 0881 
SIHULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

8 UNIT HX5 , , IS A HEAT EXCHANGER 

*** OPERATING CONDITIONS 

DUTY, MM KJ /HR 
LHTD, DEG C 
F FACTOR 
U * A, KJ /HR DEG C 
U, KJ /HR OEG C SQ M 
A, SQ M 

*** HOT SIOE CONDITIONS 

FEED (S) 
LIQUIO PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
LIQUIO, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOTAL, KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE. OEG C 
PRESSURE, BAR 

*** COLD SIOE CONDITIONS 

FEED (S) 
VAPOR PRODUCT 
VAPOR. KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
L1QUIO, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOTAL, KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

INLET 

6 

136.3599 

0.0 

136.3599 

250.000 
25.000 

INLET 

2 

0.0 

133.6914 

133.6914 

21.614 
25.000 
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6.88208 
40.129 

0.88135 
171500.062 

3000.000 
57.167 

OUTLET 

1 
0.0 
0.0 

136.3599 
10.0052 

136.3599 
136.3599 

70.000 
25.000 

OUTLET 

3 
133.6914 

9.9999 
0.0 
0.0 

133.6914 
133.6914 

207.209 
25.000 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBlEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOlUTION 

10 UNIT HX6 , FORNUIS2 , IS A HEAT EXCHANGER 

b"''''' ~"#" ... 

*** 

OPERATING CONDITIONS 

OUTY, MM KJ /HR 
LHTO, OEG C 
U * A, KJ /HR OEG C 
U, KJ /HR DEG C SQ M 
A, SQ M 

HOT SIOE CONDITIONS 

STEAM, KG /HR 
SATURATION PRESSURE, BAR 
SATURATION TEMPERATURE, DEG C 

*** COlO SIOE CONDITIONS 

FEED (S) 
VAPOR PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
LIQUIO, KG MOlS/HR 

M KGS/HR 
TOTAL, KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

INLET 

3058.075 

INlET 

235.8264 

0.0 

235.8264 

195.724 
25.000 
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2.67Q·41 
185.819 

14392.596 
2650.000 

5.431 

OUTLET 

3056.075 
227.145 
lI10.000 

OUTLET 

5 
235.6264 

17.2898 
0.0 
0.0 

235.8264 
0.0 

250.000 
25.000 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

14 UNIT HX7 , FORNUIS , IS A HEAT EXCHANGER 

*** OPERATING CONDITIONS 

DUTY. MM KJ /HR 
LHTD. DEG C 
U * A, KJ IHR DEG C 
U, KJ /HR DEG C SQ M 
A, SQ M 

HOT SIOE CONDITIONS 

STEAM, KG /HR 
SATURATION PRESSURE, BAR 
SATURATION TEMPERATURE, DEG C 

*** COLD SIOE CONOITIONS 

FEED(S) 
VAPOR PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
LIQUID, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOTAL, KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE , BAR 

INLET 

123.552 

INLET 

22 

123.6147 

0.0 

123.6147 

226.935 
25.000 
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0.10805 
171.273 
630.872 

2()50.000 
0.308 

OUTLET 

123.552 
227.145 
Ll10.000 

OUTLET 

23 
123.6141 

0.7151 
0.0 
0.0 

123.6147 
0.0 

250.000 
25.000 
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VERSION 0881 
SIMUlATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

16 UNIT HX2 , COOLER , IS A HEAT EXCHANGER 

10 
I 

*** OPERATING CONDITIONS 

DUTY, MM KJ /HR 
LMTD, DEG C 
F FACTOR 
U * A, KJ /HR DEG C 
U, KJ /HR DEG C SQ M 
A, SQ M 

*** HOT SIDE CONDITIONS 

FEED (S) 
VAPOR PRODUCT 
VAPOR, KG HOLS/HR 

H KGS/HR 
lIQUID, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOT AL, KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

~* COlD SIDE CONDITIONS 

COOLING \JATER , KG /HR 
t TEHPERATURE, DEG C 

I
U 

u 

I 

Iv 
I 

I 

IU 

INLET 

9 

223.0846 

0.0 

223.0846 

250.000 
25.000 

INLET 

6830.684 
20.000 
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0.57198 
207.113 
0.99813 

2153.691 
3000.000 

0.918 

OUTLET 

10 
223.0846 

1.9998 
0.0 
0.0 

223.0846 
0.0 

226.200 
25.000 

OUT lET 

6 B30 .684 
40.000 
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VERS ION 0881 
SIMUlATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBlEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

17 UNIT HX8 , LUCHTKOELER , IS A HEAT EXCHANGER 

*** OPERATING CONDITIONS 

OUTY, MM KJ /HR 
lMIO, DEG C 
F FACTOR 
U * A, KJ /HR DEG C 
U, KJ /HR DEG C SQ M 
A, SQ M 

*** HOI SIOE CONDITIONS 

FEED (5) 
LIQUID PRODUCT 
VAPOR, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
lIQUIO, KG MOLS/HR 

M KGS/HR 
TOT AL, KG MOLS/HR 
CONDENS (VAPORIZ)ATION, KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

*** COLO SIOE CONDITIONS 

COOLING AIR, KG /HR 
TEMPERATURE, OEG C 

INLET 

7 

0.0 

136.3599 

136.3599 

70.000 
25.000 

INtET 

32455.039 
25.000 

PAGE ilO 
MCF&MJB 

0.49455 
25.489 

0.92943 
19Q02.895 

410.000 
47.324 

OUTLET 

71 
0.0 
0.0 

136.3599 
10.0052 

136.3599 
0.0 
50.000 
25.000 

OUTLET 

32Q55.039 
40.000 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

SUMMARY OF COMPRESSCR/EXPANDER/PUMP UNITS 

1 UNIT Pl , FEEDPUMP 

*** FEED STREAMS ARE 1 
*** LIQUID PRODUCT IS STREAM 2 

, IS A PUMP 

PAGE 41 
MCF&MJB 

'U 
[ *** OPERATING CONDITIONS 
I 

I 
I 
I U 

I 

I 

I U 
, 

iJ 

U 

\ . ..1 

u 

WORK, KW 
EFFICIENCY, PERCENT 

MaLE FRACTION LIQUID 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 
HOT VOLUME, M3/HR 

INLET 

1.0000 
20.000 
1.0000 
17.216 

11 UNIT Cl , H2COMPR 

*** FEED STREAMS ARE 20 

, IS A COMPRESSOR 

*** VAPOR PRODUCT IS STREAM 21 

*** OPERATING CONDITIONS 

TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE • BAR 
ENTHALPY, MM KJ /HR 
ENTROPY. KJ /MOLE DEG C 
MaLE PERCENT LIQUID 
ADIABATIC EFFICIENCY, PERCENT 
POLYTROPIC EFFICIENCY, PERCENT 
ISENTROPIC COEFFICIENT, K 
POLYTROPIC COEFFICIENT, N 

INLET 

20.00 
1.0000 
0.0011 

135.0057 
0.0 

ISENTROPIC 

458.81 
25.0000 
0.0359 

135.0057 
0.0 

16.40 
70.00 

OUT LET 

1.0000 
21.614 

25.0000 
17.134 

OUTLET 

1093.38 
25.0000 

0.0881 
153.9598 

0.0 
40.00 
59.43 

1.3983 
1.9205 

**** ISENTROPIC EXPONENT 
ilORK. KW 

THEORETICAL 
POLYTROPIC 
ACTUAL 

CALCULATED FROM TEMPS INSTEAD OF FROM WORK **** 
9.61 

14.31 
24.19 

AFTERCOOLER 
DUTY, MM KJ /HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 

0.0841 
50.00 

25.0000 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 
UNIT IDENTITY= Rl NAME= 

SM 
PROCESS 

UNIT 2 - Rl 
SOLUTION 

REACTCR 

PAGE 
MCF&M-JB 

REACTORTEMPERATUUR= 250.00 C REACTORDRUK= 25.00 BAR 

*****STROOMGEGEVENS***** 

COMP COMPONENT VOEDING CONV PRODUCT 
NO NAME KG MOLS/HR KG MOLS/HR KG MOLS/HR 
1 BUTANE o .l820E+Ol -0.8489E+00 0.9711E+00 
2 IBUTANE 0.2000E+00 0.8312E+00 0.1031E+Ol 
3 PENTANE 0.8991E+02 -0.6181E+02 0.2810E+02 
4 IPENTANE 0.4550E+01 0.6181E+02 0.6636E+02 
5 HEXANE 0.9410E+01 -0.1113E+01 0.1631E+01 
6 2MPENTAN 0.8000E-Ol 0.2965E+01 0.3045E+Ol 
1 3MPENTAN 0.4000E-01 0.1861E+Ol o .1901E+Ol 
8 220MB 0.8000E-01 0.2122E+Ol 0.2202E+Ol 
9 230MB 0.2000E-Ol 0.8461E+00 0.8667E+00 

10 CYPNTANE 0.0 0.0 0.0 
11 MCYCPNI 0.0 0.0 0.0 
12 HYDROGEN 0.1169E+03 0.0 0.1169E+03 

ENTHALPY VAN PRODUCT STROOM 1615.0430 KJ /HR 

42 

REAC1.ENT 
KJ /KG MOLS 

0.0 
-0.6930E+04 
0.0 

-0.8060E+04 
0.0 

-0.1200E+04 
-0.4000E+04 
-0.18 30E+0 5 
-0.1060E+05 
0.0 
0.0 
0.0 

MOLAIRE WARMTE CAPACITEIT VAN PRODUCT STROOM 109.1911 KJ IKG MOLS 

ADIABATISCHE TEMPERATUUR STIJGING 23.8391 DEG C 

TOTALE MOL PRODUCT STROOM 223.0499 KG MOLS/HR 

' 0 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

v *****OCTANE NUMBERS***** 

v 

:J 

I 

I \..-' 
I 
I 

v 

, I ...., 

COHP 
NO 

1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 

10 
11 

COHPONENT RON 
NAME 

BUTANE 94.0 
IBUTANE 100.0 
PENTANE 62.0 
IPENTANE 90.0 
HEXANE 25.0 
2MPENTAN 73.5 
3MPENTAN 74.5 
220MB 92.0 
230MB 103.5 
CYPNTANE 102.5 
MCYCPNI 91.5 

MOLFR 
fEED 

0.017 
0.002 
0.847 
0.043 
0.089 
0.001 
0.000 
0.001 
0.000 
0.0 
0.0 

SM 
PROCESS 

UNIT 2 - Rl 
SOLUTION 

HC RON MOLFHC 
PROD 

1.61 0.009 
0.19 0.010 

52.53 0.265 
3.86 0.625 
2.22 0.015 
0.06 0.029 
0.03 0.018 
0.07 0.021 
0.02 0.008 
0.0 0.0 
0.0 0.0 

TOTAAL 60.58 TOTAAL 

RON 

0.86 
0.98 

16.42 
56.28 
0.39 
2.11 
1.34 
1.91 
0.85 
0.0 
0.0 

81.13 

PAGE 43 
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I VERS ION 0881 SM 

I 
SIHULATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 44 
PROJECT UNIT 19 - 01 MCFtMJB 
PROBLEH TIPPLANT SOLUTION 

I 
.:.J *~***OCTANE NUMBERS***** 

I 
I 
I 

COMP COMPONENT RON MOLFR HC RON 

1° NO NAME FEED 
1 BUTANE 94.0 0.006 0.60 
2 IBUIANE 100.0 0.003 0.26 
3 PENTANE 62.0 0.462 28.67 
4 IPENTANE 90.0 0.304 27.34 

. ~ ,,- 5 HEXANE 25.0 0.058 1.45 
6 2MPENTAN 73.5 0.081 5.93 
7 3MPENTAN 74.5 0.040 2.97 
8 22DMB 92.0 0.005 0.48 
9 23DMB 103.5 0.016 1.62 

I ( I 
10 CYPNTANE 102.5 0.023 2.40 
11 MCYCPNT 91.5 0.002 0.16 , -

TOTAAL 71.89 

I 
'-..) 

I 

I "v 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

u *****OCTANE NUMBERS****::: 

v COMP COMPONENT RON 
I NO NAME 

1 BUTANE 9" .0 
2 IBUTANE 100.0 
3 PENTANE 62.0 

" IPENTANE 90.0 
''-../' 5 HEXANE 25.0 

6 2MPENTAN 13.5 
1 3MPENTAN 14.5 
8 22DMB 92.0 
9 23DMB 103.5 

10 CYPNTANE 102.5 
vi 11 MCYCPNT 91.5 

-u 

u 

u 

I ~ 

I U 

MOLFR 
FEED 

0.0 
0.009 
0.0 
0.765 
0.0 
0.10" 
0.05" 
0.021 
0.022 
0.024 
0.002 

SM 
PROCESS 

UNIT 20 - 01 
SOLUTION 

HC RON 

0.0 
0.85 
0.0 

68.81 
0.0 
7.63 
4.05 
1.95 
2.29 
2.42 
0.17 

TOTAAL 88.17 

PJ.\GE "5 
MCF&MJB 
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VERSION 0881 SM 

I SIMULAT10N SCIENCES, 1NC. PROCESS PAGE 46 

I PROJECT MCF&MJE 
PROBLEM TIPPLANT SOLUT10N 

v STREAM COMPONENl FLOW RATES - KG MOLS/HR 

STREAM 10 1 2 3 4 
NAME 

PHASE L1QU1D L1QU10 VAPOR VAPOR 

v 1 BUTANE 0.8602 0.8602 0.8602 1.6866 
2 1BUTANE 0.3441 0.3441 0.3441 1.1769 
3 PENTANE 61.8148 61.8lt17 61.8146 88.3986 
4 IPENTANE 40.6093 40.6092 40.6091 102.4159 
5 HEXANE 1.11 "6 1.1746 7.7746 9.3809 
6 2MPENTAN 10.7916 10.1916 10.7916 13.7607 

v 1 3MPENTAN 5.3378 5.3378 5.3378 1.2013 
8 220MB 0.6962 0.6962 0.6962 2.8198 
9 230MB 2.0887 2.0887 2.0887 2.9318 

10 CYPNTANE 3.1368 3.1368 3.1368 3.1368 
11 MCYCPNT 0.2376 0.2376 0.2376 0.2316 
12 HYDROGEN 0.0 0.0 0.0 2.6797 

U 

TOT ALS 133.6918 133.6914 133.6914 235.8264 
TEMPERATURE, DEG C 20.0000 21.6142 207.2095 195.7240 
PRESSURE, BAR 1.0000 25.0000 25.0000 25.0000 
H, MM KJ /HR 0.3416 0.4006 7.2827 12.0502 
MOLE FRACT L1QU10 1.0000 1.0000 0.0 0.0 

U RECYCLE CONVERGENCE 0.0 0.0 0.0 0.0 

STREAM ID 5 6 7 8 
NAME 

PHASE VAPOR VAPOR L1QUIO VAPOR 

1 BUTANE 1.6866 0.0 0.0 1.6900 
2 IBUTANE 1.1769 1.1800 1.1800 0.0 
3 PENTANE 88.3985 0.0 0.0 88.4000 
4 IPENIANE 102.4158 102.4100 102.4100 0.0 
5 HEXANE 9.3809 0.0 0.0 9.3800 

U 6 2MPENTAN 13.7607 13.7600 13.7600 0.0 
7 3MPENTAN 1.2013 7.2000 7.2000 0.0 
8 220MB 2.8198 2.6200 2.8200 0.0 
9 230MB 2.9318 2.9300 2.9300 0.0 

10 CYPNTANE 3.1368 3.1400 3.1400 0.0 
11 MCYCPNT 0.2376 0.2400 0.2400 0.0 
12 HYOROGEN 2.6797 2.6800 2.6800 0.0 

TOT ALS 235.8264 136.3599 136.3599 99.4700 
TEMPERAIURE, OEG C 250.0000 250.0000 10.0000 250. 0000 
PRESSURE, BAR 25.0000 25.0000 25.0000 25.0000 
H, MM KJ /HR 14.7246 8.4401 1.5581 6.2639 
MOLE FRACT L1QUIO 0.0 0.0 1.0000 0.0 
RECYCLE CONVERGENCE -0.0010 0.0 0.0 0.0 

v 
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VERSION 0881 SM 
SIMULATION SCIENCES. INC. PROCESS PPGE 47 
PROJECT MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT SOLUTION 

-...) STREAM COMPONENl FLOW RATES - KG MOLS/HR 

STREAM ID 9 10 11 12 
NAME 

PHASE VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR 

u 1 BUTANE 1.83t17 1.8347 1.8347 0.9711 
2 IBUTANE 0.2043 0.2043 0.2043 1.0372 
3 PENTANE 89.9151 89.9151 69.9157 26.1018 
4 1PENTANE 4.5463 4.5463 4.5463 66.3561 
5 HEXANE 9.ll107 9.4107 9.4107 1.6371 
6 2MPENTAN 0.0761 0.0761 0.0761 3.0455 

J 7 3MPENTAN 0.0431 0.0431 0.0431 1.9067 
8 220MB 0.0784 0.0784 0.0784 2.2021 
9 230MB 0.0235 0.0235 0.0235 0.8667 

10 CYPNTANE 0.0 0.0 0.0 0.0 
11 MCYCPNT 0.0 0.0 0.0 0.0 
12 HYDROGEN 116.9518 116.9518 116.9518 116.9400 

0 

TOT ALS 223.0846 223.08Q.6 223.0846 223.066Q. 
TEMPERATURE, DEG C 250.0000 226.2000 250.0000 250.0000 
PRESSURE. BAR 25.0000 25.0000 25.0000 25.0000 
H. MM KJ /HR 7.1215 1.1555 1.7275 7.6150 

I U 
MOLE FRACT L1QU1D 0.0 0.0 0.0 0.0 
RECYCLE CONVERGENCE 0.0 0.0 0.0 0.0 

STREAM ID 13 14 15 16 
NAME 

PHASE VAPOR MIXED MIXED VAPOR 

1 BUTANE 0.9110 0.9110 0.9710 0.1Q.47 
2 IBUTANE 1.0312 1.0372 1.0372 0.2043 
3 PENTANE 28.0991 28.0997 28.0996 1.5151 
4 1PENTANE 66.3532 66.3532 66.3530 4.5463 
5 HEXANE 1.6310 1.6370 1.6310 0.0307 

V 6 2MPENTAN 3.0453 3.0453 3.0452 0.0761 
7 3MPENTAN 1.9066 1.9066 1.9066 0.0431 
8 220MB 2.2019 2.2019 2.2019 0.078Q. 
9 230MB 0.8666 0.8666 0.8666 0.0235 

10 CYPNTANE 0.0 0.0 0.0 0.0 
11 MCYCPNT 0.0 0.0 0.0 0.0 

U 12 HYDROGEN 116.9314 116.9314 116.9316 114.2519 

TOT ALS 223.0499 223.0498 223.0496 120.9147 
TEMPERATURE, DEG C 214.0761 85.0615 35.0000 35.0000 
PRESSURE. BAR 25.0000 25.0000 25.0000 25.0000 
H, MM KJ /HR 6.1570 2.5167 0.6196 0.2925 

v MOLE FRACT L1QU1D 0.0 0.3373 0.4579 0.0 
RECYCLE CONVERGENCE 0.0 0.0 -0.0001 0.0 

U 
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VERSION 0881 SM 
S1MULATI0N SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 48 
PROJECT MCFtMJB 
PROBLEM TIPPLANT SOLUTI0N 

IJ STREAM COMPONENI FLOij RATES - KG MOLS/Hit 

STREAM 10 17 18 19 20 
NAME 

PHASE VAPOR LIQU10 VAPOR VAPOR 

1 BUTANE 0.1447 0.8263 , 0.8263 0.0 
2 lBUTANE 0.2043 0.8329 0.8329 0.0 
3 PENTANE 1.5157 26.5839 26.5839 0.0 
4 lPENTANE 4.5"63 61.8067 61.8067 0.0 
5 HEXANE 0.0307 1.6063 1.6063 0.0 
6 2MPENTAN 0.0761 2.9691 2.9691 0.0 

IJ 7 3MPENTAN 0.0431 1.8635 1.8635 0.0 
8 220MB 0.0784 2.1236 2.1236 0.0 
9 230MB 0.0235 0.8431 0.8431 0.0 

10 CYPNTANE 0.0 0.0 0.0 0.0 
11 MCYCPNT 0.0 0.0 0.0 0.0 
12 HYOROGEN 114.2519 2.6797 2.6797 2.7000 

I V 
TOT ALS 120.9141 102.1351 102.1351 2.7000 
TEMPERATURE, DEG C 230.0000 35.0000 180.0000 20.0000 
PRESSURE, BAR 25.0000 25.0000 25.0000 1.0000 
H, MM KJ /HR 1.1506 0.5272 4.7615 0.0011 
MOLE FRACT L1QUI0 0.0 1.0000 0.0 0.0 

u RECYCLE CONVERGENCE 0.0 0.0 0.0 0.0 

STREAM 10 21 22 23 24 
NAME 

PHASE VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR 
u 

1 BUTANE 0.0 0.1447 0.1441 0.0 
2 lBUTANE 0.0 0.2043 0.2043 0.0518 
3 PENTANE 0.0 1.5157 1.5151 0.0 
4 1PENTANE 0.0 4.5463 4.5463 1.6761 
5 HEXANE 0.0 0.0307 0.0307 0.0 

V 6 2MPENTAN 0.0 0.0161 0.0761 0.0844 
7 3MPENTAN 0.0 0.0431 0.0431 0.0402 
8 220MB 0.0 0.0184 0.0784 0.0241 
9 230MB 0.0 0.0235 0.0235 0.0194 

10 CYPNTANE 0.0 0.0 0.0 0.0305 
11 MCYCPNT 0.0 0.0 0.0 0.0011 
12 HYDROGEN 2.7000 116.9519 116.9518 2.3170 

TOT ALS 2.7000 123.6141 123.6147 4.2513 
IEMPERATURE, OEG C 50.0000 226.9353 250.0000 49.1432 
PRESSURE" BAR 25.0000 25.0000 25.0000 4.0000 
H, MM KJ /HR 0.0035 1.1540 1.2621 0.0642 

IJ HOLE PRAC! L1QU10 0.0 0.0 0.0 0.0 
RECYCLE CONVERGENCE 0.0 0.0 0.0 0.0 

v 

u 
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SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 49 
PROJECT MCF&MJB 
PROBLEM TIPPLANT SOLUT1ON 

u 
I 

STREAM COMPONENl FLO\.l RATES - KG MOLS/HR 

I STREAM 10 25 71 91 
NAME 

PHASE L1QU10 L1QU10 VAPOR 

u 1 BUTANE 0.0 0.0 1.8347 
2 IBUTANE 1.1222 1.1800 0.2043 
3 PENTANE 0.0 0.0 89.9157 
14 1PENTANE 100.7333 102.4100 4.5463 
5 HEXANE 0.0 0.0 9.4107 
6 2MPENTAN 13.6756 13.7600 0.0761 

-..) 7 3MPENTAN 7.1596 1.2000 0.0431 
8 220MB 2.7959 2.8200 0.0784 
9 230MB 2.9106 2.9300 0.0235 

10 CYPNTANE 3.1095 3.1400 0.0 
11 MCYCPNT 0.2389 0.2400 0.0 
12 HYOROGEN 0.3629 2.6600 116.9518 

v 
I TOT ALS 132.1066 136.3599 223.0846 

TEMPERATURE, OEG C 49.1432 50.0000 242.5109 
PRESSURE. BAR 4.0000 25.0000 25.0000 
H. MM KJ /HR 0.9994 1.0635 7.5460 
HOLE FRACT L1QU1O 1.0000 1.0000 0.0 

, v RECYCLE CONVERGENCE 0.0 0.0 0.0 
I 

I 

u 

: '0 

I 
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VERS ION 0881 
SIMULAIION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM 10. 
NAME 
PHASE 

fROM UNIT/TRAY 
IO UNIT/TRAY 

fROM STREAM 

KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, OEG C 
PRESSURE, BAR 
H, MM KJ IHR 

M KJ /KG MOLE 
KJ /KG 

MOLE FRACT LIQUIO 

M KGS/HR 
MOLECULAR WE IGHT 
STO LIQ M3/HR 

UOP K 

OEG API 
SP GR 
KGS/M3 

REDUCEO TEMP 
REOUCEO PRES S 
ACENTRIC FACTOR 
**VAPOR** 

M3/HR 
M3/HR 

M KGS/HR 
STO L1Q 
STO M 
ACTUAL M M3/HR 

KGS/M M3 
Z 

**L1QUI0** 
M KGS/HR 
STO LIQ M3/HR 
ACTUAL GPM 

z 

M3/HR 
KGS/M3 

SM 
PROCESS 

SOLUT10N 

SIREAM $UMMARY 

1 

L1QU10 
0/ 0 

19/ 0 

133.691 
20.000 
1.000 
0.342 
2.555 

34.162 
1.00000 

10.000 
74.799 
15.722 
90.515 
0.6313 

636.0347 
12.952 

0.619 
0.030 
0.248 

0.0 
0.0 
0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

10.000 
15.722 

75.7980 
17.216 

580.866 
0.00526 

2 

L1QU10 
1/ 0 
8/ 0 

133.691 
21.614 
25.000 
0.401 
2.997 

IlO.064 
1.00000 

10.000 
74.799 
15.722 
90.515 
0.6373 

636.0344 
12.952 
0.622 
0.749 
0.248 

0.0 
0.0 
0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

10.000 
15.722 

75.4391 
17.134 

583.626 
0.13074 

3 

VAPOR 
8/ 0 
9/ 0 

133.691 
207.209 

25.000 
7.283 

54.474 
728.275 
0.0 

10.000 
74.799 
15.722 
90.515 
0.6373 

636.0347 
12.952 

1.014 
0.749 
0.2Ila 

10.000 
15.722 

2.997 
0.148 

67509.875 
0.69357 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

PAGE 50 
MCFtMJB 

VAPOR 
9/ 0 

10/ 0 

235.827 
195.12Il 

25.000 
12.050 
51.096 

696.953 
0.0 

17.290 
73.316 
27.420 
92.4Il6 
0.6318 

~30.5491 
13.003 

1.007 
0.753 
0.241 

17.290 
21.420 

5.286 
0.249 

69335.150 
0.67813 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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VERSION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM ID. 
NAME 
PHASE 

FROM UNIT/TRAY 
TO UNIT/TRAY 

FROM STREAM 

KG MOLS/HR 
TEMPERATURE. DEG C 
PRESSURE, BAR 
H, MM KJ /HR 

M KJ /KG MOLE 
KJ JKG 

MOLE FRACT LIQUIO 

M KGS/HR 
MOLECULAR iolEIGHT 
STO LIQ M3/HR 

UOP K 

DEG API 
SP GR 
KGS/M3 

REOUCEO TEMP 
REOUCED PRES S 
ACENTRIC FACTOR 
**VAPOR** 

M3/HR 
M3/HR 

M KGS/HR 
STO LIQ 
STO M 
ACTUAL M M3/HR 

KGS/M H3 
z 

**LIQUID** 
M KGS/HR 
STO LIQ M3/HR 
ACTUAL GPM 

z 

M3/HR 
KGS/M3 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

STREAM SUMMARY 

5 

VAPOR 
10/ 0 
7/ 0 

235.821 
250.000 

25.000 
14.725 
62.438 

851.635 
0.0 

17.290 
73.316 
27.420 
92.446 
0.6318 

630.5491 
13.003 
1.124 
0.753 
0.241 

17.290 
27.420 
5.286 
0.333 

51962.417 
0.61096 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

6 

VAPOR 
7/ 0 
8/ 0 

136.360 
250 .000 
25.000 
8.440 

61.896 
843.516 
0.0 

10.005 
73.373 
15.898 
92.812 
0.6301 

629.3542 
12.968 
1.136 
0.756 
0.231 

10.005 
15.898 

3.056 
0.194 

51583.035 
0.81159 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

1 

LIQUIO 
8/ 0 

17/ 0 

136.360 
70.000 
25.000 
1.558 

11.426 
155.125 
1.00000 

10.005 
73.373 
15.898 
92.812 
0.6307 

629.3542 
12.988 

0.745 
0.756 
0.231 

0.0 
0.0 
0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

10.005 
15.898 

82.8596 
18.820 

531.639 
0.1209" 
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8 

VAPOR 
7/ 0 

15/ 0 

99.410 
250.000 
25.000 

6.264 
63.114 

662.618 
0.0 

7.285 
73.235 
11.523 
91.863 
0.6335 

E32.1956 
13.024 

1.107 
0.749 
0.254 

7.285 
11.523 

2.230 
0.139 

52513.281 
0.60160 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES. INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM 10. 
NAME 
PHASE 

FROM UNIT/TRAY 
TO UNIT/TRAY 

FROM STREAM 

KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 
H, MM KJ /HR 

M KJ /KG MOLE 
KJ /KG 

MOLE FRACT LIQUIO 

M KGS/HR 
MOLECULAR WEIGHT 
STO LIQ M3/HR 

UOP K 

OEG APT 
SP GR 
KGS/M3 

REOUCEO TEMP 
REOUCED PRESS 
ACENTRIC FACTOR 
**VAPOR** 

M KGS/HR 
STD L1Q M3/HR 
SlO M M3/HR 
ACIUAL M M3/HR 

KGS/M M3 
z 

**L1QU10** 
M KGS/HR 
STO LIQ M3/HR 
ACTUAL GPM 

z 

M3/HR 
KGS/M3 

SM 
PROCESS 

SOLUT10N 

STREAM SUMMARY 

9 

VAPOR 
0/ 0 

16/ 0 

223.085 
250.000 

25.000 
7.728 

34.639 
965.956 
0.0 

8.000 
35.860 
15.668 

1ft5.065 
0.5116 

510.5818 
14.042 

2.163 
1.102 
0.120 

8.000 
15.668 

5.000 
0.378 

21182.547 
0.97306 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

10 

VAPOR 
16/ 0 
0/ 0 

223.085 
226.200 
25.000 
7.156 

32.075 
894.458 
0.0 

6.000 
35.860 
15.668 

145.065 
0.5116 

510.5818 
14.042 

2.065 
1.102 
0.120 

6.000 
15.666 
5.000 
0.356 

22364.012 
0.96558 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

11 

VAPOR 
Ol 0 
21 0 

223.085 
250.000 

25.000 
7.728 

34.639 
965.957 
0.0 

8.000 
35.660 
15.668 

145.065 
0.5116 

510.5818 
14.042 

2.163 
1.102 
0.120 

6.000 
15.666 

5.000 
0.378 

21182.535 
0.97306 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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12 

VAPOR 
2/ 0 
41 0 

223.050 
250.000 
25.000 

7.615 
3".141 

951.932 
0.0 

8.000 
35.864 
15.766 

146.791 
0.5085 

507.4158 
14.064 

2.190 
1.098 
0.113 

8.000 
15.166 

5.000 
0.378 

21185.035 
0.97306 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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VERS ION 0881 
S1MULATI0N SCIENCES. INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM ID. 
NAME 
PHASE 

fROM UNIT/TRAY 
TO UNIT/TRAY 

fROM STREAM 

KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE. BAR 
H, MM KJ IHR 

M KJ IKG MOLE 
KJ /KG 

HOLE FRACT LIQUID 

M KGS/HR 
MOLECULAR \.lEIGHT 
STD LIQ M3/HR 

DEG API 
SP GR 
KGS/M3 

UOP K 
REDUCED TEMP 
RED UCEO PRES S 
ACENTRIC FACTOR 
**VAPOR** 

M3/HR 
H3/HR 

M KGS/HR 
STD LIQ 
STO M 
ACTUAL M M3/HR 

KGS/M M3 
Z 

**LIQUIO** 
M KGS/HR 
STO LIQ M3/HR 
ACTUAL GPM 

z 
M3/HR 

KGS/M3 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

STREAM SUMMARY 

13 

VAPOR 
41 0 
51 0 

223.050 
214.078 
25.000 
6.757 

30.294 
844.666 
0.0 

8.000 
35.864 
15.765 

146.791 
0.5065 

507.4155 
14.064 

2.039 
1.098 
0.113 

8.000 
15.765 

4.999 
0.3"8 

22970.992 
0.96357 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

MIXED 
5/ 0 
6/ 0 

223.050 
85.062 
25.000 
2.517 

11.283 
31".606 
0.33729 

8.000 
35.864 
15.765 

1"6.791 
0.5085 

507.4155 
14.06" 
1."99 
1.098 
0.113 

2.637 
7.161 
3.313 
0.173 

15257.656 
0.98139 

5.363 
8.604 

47.1300 
10.704 

500.997 
0.11944 

15 

MIXED 
61 0 
3/ 0 

223.050 
35.000 
25.000 

0.820 
3.675 

102."61 
0.45790 

8.000 
35.864 
15.765 

1"6.791 
0.5085 

501.4153 
14.064 

1.290 
1.098 
0.113 

0.110 
4.061 
2.110 
0.125 

5681.4"1 
1.00810 

7.290 
11.698 

57.2670 
13.007 

560.464 
0.12421 
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16 

VAPOR 
3/ 0 
4/ 0 

120.915 
35.000 
25.000 

0.292 
2.419 

412.105 
0.0 

0.710 
5.869 
4.067 

617.777 
0.1748 

174.4882 
24.239 

5.420 
1.771 
0.013 

0.710 
4.067 
2.710 
0.125 

5681.449 
1.00810 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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VERSION 0881 
S1MULATI0N SCIENCES, lNC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM 10. 
NAME 
PHASE 

FROM UNIT/TRAY 
TO UNIT/TRAY 

fROM STREAM 

KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, OEG C 
PRESSURE, BAR 
H, MM KJ /HR 

M KJ /KG MOLE 
KJ /KG 

MOLE FRACT L1QU10 

M KGS/HR 
MOLECULAR WEIGHT 
sro LIQ M3/HR 

UOP K 

OEG AP1 
SP GR 
KGS/M3 

REOUCEO TEMP 
REOUCEO PRESS 
ACENTR1C FACTOR 
**VAPOR** 

M3/HR 
M3/HR 

M KGS/HR 
STO LIQ 
STO M 
ACTUAL M M3/HR 

KGS/M M3 
Z 

**LIQUI0** 
M KGS/HR 
STO LIQ M3/HR 
ACTUAL GPM 

z 

M3/HR 
KGS/M3 

SM 
PROCESS 

SOLurION 

SIREAM SUMMARY 

17 

VAPOR 
4/ 0 

131 0 

120.915 
230.000 
25.000 
1.151 
9.515 

1621.186 
0.0 

0.710 
5.869 
4.067 

671.711 
0.1748 

114.4882 
24.239 
8.851 
1.771 
0.013 

0.710 
4.061 
2.710 
0.204 

3473.777 
1.00977 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

16 

L1QU10 
3/ 0 
5/ 0 

102.135 
35.000 
25.000 
0.527 
5.162 

72.316 
1.00000 

7.290 
71.375 
11.698 
95.098 
0.6245 

623.1116 
13.074 
0.678 
0.758 
0.231 

0.0 
0.0 
0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

1.290 
11.698 

51.2611 
13.001 

560.464 
0.12427 

19 

VAPOR 
51 0 
91 0 

102.135 
180.000 

25.000 
4.767 

46.618 
653.988 
0.0 

7.290 
71.375 
11.698 
95.098 
0.6245 

623.1116 
13.014 

0.997 
0.758 
0.231 

1.290 
11.698 

2.289 
0.100 

72599.312 
0.65238 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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20 

VAPOR 
Ol 0 

11/ 0 

2.100 
20.000 
1.000 
0.001 
0.399 

191.164 
0.0 

0.005 
2.016 
0.078 

1889.929 
0.0100 

69.8562 
41.444 

8.817 
0.077 
0.0 

0.005 
0.016 
0.061 
0.066 

82.673 
1.00052 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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VERS ION 0881 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM ID. 
NAME 
PHASE 

FROM UNIT/TRAY 
TO UNIT/TRAY 

FROM STREAM 

KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, OEG C 
PRESSURE, BAR 
H. MM KJ IHR 

M KJ IKG MOLE 
KJ /KG 

MOLE FR ACT LIQUID 

M KGS/HR 
MOLECULAR WEIGHT 
STO LIQ M3/HR 

UOP K 

DEG API 
SP GR 
KGS/M3 

REOUCED TEMP 
REDUCED PRES S 
ACENTRIC FACTOR 
**VAPOR*"-= 

M3/HR 
M3/HR 

M KGS/HR 
STD LIQ 
STO M 
ACTUAL M M3/HR 

KGS/M M3 
z 

**L1QUIO** 
M KGS/HR 
STO L1Q M3/HR 
ACTUAL GPM 

z 

M3/HR 
KGS/M3 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

STREAM SUMMARY 

21 

VAPOR 
111 0 
131 0 

2.700 
50.000 
25.000 
0.003 
1.281 

635.113 
0.0 

0.005 
2.016 
0.078 

1889.929 
0.0100 

69.8562 
47.444 

9.719 
1.928 
0.0 

0.005 
0.078 
0.061 
0.003 

1852.427 
1.01269 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

22 

VAPOR 
131 0 
141 0 

123.615 
226.935 
25.000 
1.154 
9.336 

1613.680 
0.0 

0.715 
5.785 
ij.1ij5 

661.003 
0.1729 

172.5214 
24.416 
8.877 
1.774 
0.013 

0.715 
4.145 
2.771 
0.208 

3444.856 
1.00980 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

23 

VAPOR 
141 0 
151 0 

123.615 
250.000 

25.000 
1.262 

10.210 
1164.112 

0.0 

0.715 
5.785 
4.145 

681.003 
0.1129 

172.5213 
24.416 
9.287 
1.774 
0.013 

0.115 
4.145 
2.771 
0.217 

3293.436 
1.00966 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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24 

VAPOR 
181 0 

Ol 0 

4.251 
49.143 

4.000 
0.064 

15.096 
440.392 
0.0 

0.146 
34.279 
0.292 

151.890 
0.4993 

496.2856 
14.145 

1.409 
0.178 
0.105 

0.146 
0.292 
0.095 
0.028 

5250.582 
0.91459 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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VERS ION 0661 
SIMULATION SCIENCES, INC. 
PROJECT 
PROBLEM TIPPLANT 

STREAM ID. 
NAME 
PHASE 

FROM UNIT/TRAY 
TO UNIT/TRAY 

FROM STREAM 

KG MOLS/HR 
TEMPERATURE, DEG C 
PRESSURE, BAR 
H, MM KJ /HR 

M KJ /KG MOLE 
KJ /KG 

MOLE FRACT L1QUIO 

M KGS/HR 
MOLECULAR WEIGHT 
STO LIQ M3/HR 

UOP K 

DEG API 
SP GR 
KGS/M3 

REOUCEO TEMP 
REOUCEO PRES S 
ACENTRIC FACTOR 
**VAPOR** 

M3/HR 
M3/HR 

M KGS/HH 
STD LIQ 
STO M 
ACTUAL M M3/HR 

KGS/M M3 
z 

**L1QU10** 
M KGS/HR 
STO LIQ M3/HR 
ACTUAL GPM 

z 

H3/HR 
KGS/M3 

SM 
PROCESS 

SOLUTION 

SlREAM SUMMARY 

25 

LIQUID 
18/ 0 
20/ 0 

132.109 
49.143 
4.000 
0.999 
7.565 

101.360 
1.00000 

9.859 
7lt .632 
15.605 
91.999 
0.6331 

631.8105 
12.971 

0.689 
0.120 
0.235 

0.0 
0.0 
0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

9.859 
15.605 

76.1985 
17.761 

555.123 
0.02007 

71 

LIQUID 
17/ 0 
16/ 0 

136.360 
50.000 
25.000 
1.064 
7.799 

106.295 
1.00000 

10.005 
73.373 
15.696 
92.672 
0.6307 

629.3542 
12.986 

0.702 
0.756 
0.231 

0.0 
0.0 
0.0 
0.0 
0.0 

0.0 

10.005 
15.898 

79.4570 
16.047 

554.405 
0.12315 

91 

VAPOR 
15/ 0 

0/ 0 

223.065 
242.511 

25.000 
7.546 

33.626 
943.265 
0.0 

6.000 
35.660 
15.668 

145.065 
0.5116 

510.5818 
14.042 

2.132 
1.102 
0.120 

8.000 
15.668 

5.000 
0.371 

21538.801 
0.97086 

0.0 
0.0 

0.0 
0.0 
0.0 

0.0 
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o SM 
PROCESS SIMULATION PROGRAM - VERSION 0881 

110 SM 
PROCESS OUTPUT DIREC'IORY- liPPLANT 

MCF&MJB 

INPUT PRINTOUT 
GENERAL - P. 1 
COMP - P. 2 

() THERHO - P. 4 
STREAM - P. 5 
UNIT 1, PI , - P. 7 
UNIT 2, Rl " - P. 8 
UNIT 3" FLI , - P. 9 
UNIT 4, HX3 • - P. 10 

1

0 UNIT 5. HXl , - P. 11 
UNIT 6, HX4 • - P. 12 
UNIT 7. SI • - P. 13 

I UNIT 8, HX5 - P. 14 
I 

, 
UNIT 9. M3 • P. 15 
UNIT 10, HX6 " P. 16 

. ...J UNIT 11. Cl " - P. 17 
UNIT 12, " - P. 18 
UNIT 13" M2 , - P. 19 

I UNIT 14, HX7 • - P. 20 

I 
UNIT 15, MI • - P. 21 
UNIT 16. HX2 , - P. 22 

~u UNIT 17. HX8 , - P. 23 

\ 

UNIT 18, FL2 , - P. 24 
UNIT 19, 01 • - P. 25 
UNIT 20, 07 , - P. 26 
RECYCLE - P. 27 
UNIT STREAM RELATIONS - P. 28 

U INPUT IN ORDER 

UNIT I, PI , SOLVED 
UNIT 11, Cl • SOLVED 
UNIT 2. Rl • SOLVED 
UNIT 3, FL1 , SOLVED 

)V UNIT 4, HX3 , SOLVED 
UNIT 5" HX1 " 

SOLVED 
UNIT 6, HX4 , SOLVED 

1 

UNIT 7" 51 , SOLVED 
UNIT 8, HX5 , SOLVED 

10 UNIT 9, M3 " SOLVED 
UNIT 10. HX6 , SOLVED 

I UNIT 12, , SOLVED 
UNIT 13. H2 , SOLVED 
UNIT 14, HX7 • SOlVED 
UNIT IS. MI , SOLVED 
UNIT 16, HX2 , SOLVED 

U LOOP 1 SOLVED AFTER 1 TRIALS 
I UNIT 17 " HX8 • SOLVED 

UNIT 18, FL2 , SOLVED 
*** PROBLEM SOLUTION REACHEO * ...... ... ..,. 

I FLASH DRUMS/MIX/SPLIT SUMMARY - P. 32 
U HEAT EXCHANGER UNIT 4.HX3 - P. 33 

HEAT EXCHANGER UNIT 5.HX1 - P. 34 
HEAT EXCHANGER UNIT 6.HX4 - P. 35 
HEAT EXCHANGER UNIT 8.HX5 - P. 36 

I 
HEAT EXCHANGER UNIT 10.HX6 - P. 37 
HEAT ~XCHANGER UNIT 14,HX7 - P. 38 

U HEAT EXCHANGER UNIT 16 "HX2 - P. 39 
HEAT EXCHANGER UNIT 1 7,HX8 - P. 40 



.1 

\ 

..-. 
\ . 

r 

c 



( 

10 

u 

.-:,) 
I 

1 

v 

'0 

v 

• COMPRESSOR UNIT 11,Cl 
SrREAM COMPONENT MOLAL 
SIREAM SUMMARY 

**SIMSCI ROYALTY IS 

r. .. ~ 
- P. 41 

------ ---_·_-----1 
RATES - P. 46 

- P. 50 

88.80 PROCESS CHARGE UNITS 
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I. Samenvatting 

In dit fabrieksvoorontwerp werden de twee bedrijfsvoeringen van het 

Total Isomerisation Process (TIP), te weten max-octane- en max-yield

configuratie, met het commerciële simulatieprogramma PROCESS door

gerekend. Hiertoe werd een zelfgeschreven reactormodule aan dit pro

gramma toegevoegd. De standaard PROCESS-reactor kan, uitgaande van 

het bereiken van evenwicht, slechts één reactie aan; voor het TIP

proces ( C
S

/C
6 

isomerisatie) is dit te weinig. 

Het gehele proces (d.w.z. isomerisatie, adsorptie en desorptie) -vindt 

plaats in de gasfase bij een druk van 25 bar en een temperatuur van 

250 °C. De isomerisatiereactor wordt uitgevoerd als gepakt-bed-reactor, 

gevuld met "dual function" platina op zeoliet katalysator. De adsorp

tie van de normaalalkanen vindt plaats in een gepakt bed van mol zeef 

SA. Bij de desorptie wordt waterstof gebruikt als purgegas. De space 

velocity in de reactor bedraagt 3 (vol/(vol.hr» en de waterstof/kool

waterstof molverhouding I, I. 

Uitgegaan werd van een voeding met RON-waarde van 71,9, een capaC1-
Cl .r-

teit van 240 ton/~ en een belasting van 8000 uur/jaar. 
--

In een once through configuratie (zonder recycle) verhoogt de reactor 
.. 0 

1n een operat1egeb1ed van 150-300 C de RON-waarde van de voeding 

met 11 (bij 150
o

C) tot 7,6 (bij 300
o

C) eenheden. 

Bij het doorrekenen van de twee configuraties bleek voor de gebruik

te voeding de max-yield-configuratie de meest gunstige. Er wordt 

een octaangetalverhoging bereikt t.O.V. de voeding van 16,3 RON-een

heden. De kosten per RON-barrel bedragen 0,13 $ ('82). 
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2. Conclusie 

-Het doorrekenen van de TIP-plant met PROCESS leverde geen ernstige 

problemen op. De handleiding blijkt na enige bestudering redelijk 

duidelijk. 

-Door het gebrek aan tijd is het ons niet gelukt een universele , 

breed toepasbare reactormodule te schrijven; de zelfgeschreven re

actor bevat alleen de evenwichtsgegevens van de C
4

, Cs en C
6 

isome

risatieevenwichten als functie van de temperatuur. 

-De problemen die ontstonden bij het toevoegen van de e~gen reactor

module aan PROCESS werden voornamelijk veroorzaakt door de ingewik

keldheid van de Job Control Language (JCL) van het Arndahl-systeem. 

\ Omdat deze problemen zijn opgelost is het in de toekomst voor ieder

een mogelijk zijn eigen programma's in PROCESS in te bouwen. 

-Omdat de mogelijkheden die PROCESS biedt bij het schrijven van een 

eigen subroutine enorm zijn, zal een aanzienlijk breder toepassings

gebied ontstaan . 
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3. Inleiding 

3. I. Het simulatieprogramma PROCESS 

Sinds enige tijd heeft onze afdeling de beschikking over het com

mercië.le simulatieprogramma PROCESS. Om hiermee meer ervaring op 

te doen werd aan D.J. Sinke en H.R. Tijsseling in het kader van hun 

fabrieksvoorontwerp de opdracht gegeven een eenvoudig bestaand pro

ces met dit programma door te rekenen. Als proces \verd een C
S

/C
6

-

gasfase-isomerisatieproces gekozen. Zij slaagden er weliswaar in 

het gehele proces te simuleren, maar moesten wat betreft het reac

torgedeelte grote vereenvoudigingen aanbrengen. De PROCESS-reactor

module kan namelijk, uitgaande van het bereiken van evenwicht, 

slechts één reactie aan. 

In principe ~s het mogelijk PROCESS uit te breiden met eigen pro

gramma 's (USER ADDED SUBROUTINES). Om deze mogelijkheid te onder

zoeken werd aan ons de opdracht gegeven een eigen isomeris at ie

reactor aan PROCESS toe te voegen. In het vervolg zouden dan ook 

anderen eigen programma's kunnen toevoegen, wat PROCESS breder 

toe~~sbaar zou maken. 

3.2. Isomerisatie 

Bij het raffinageproces wordt uit ruwe olie een reeks ha lffabri

eaten gewonnen, waaronder lichte (C
S

-C
7

) en zware (C
6

-C
10

) naphta's. 

Van deze naphta's gaat men uit bij de productie van de benzines. 

Voor het goed functioneren van een verbrandingsmotor is het be

langrijk dat er tijdens de compressieslag geen zelfontbranding 

van het gasmengsel optreedt (kloppen). Een maat voor de klopvast

heid van de brandstof is het octaangetal. Hoe hoger het octaangetal 

des te lager is de neiging tot dit kloppen. 

Om nu laag octaan naphta's om te zetten in producten met betere 

verbrandingskwaliteiten vindt ~n het raffinageproces "reforming" 

plaats. Een van deze reformingsprocessen is het isomerisatiepro

ces. Hierbij worden (lineaire) koolwaterstoffen omgezet in hun 

meer vertakte isomeren, die een hoger octaangetal hebben. 
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Het octaangetal van de naphta's kan ook verhoogd worden door toe

voeging van bepaalde stoffen (additives). Een van de meest gebruik

te additives is het tetra-ethyl-lood (TEL). Met het oog op de scha

delijke effecten van lood op het milieu .wordt er echter door de ver

schillende overheden naar gestreefd de hoeveelheid TEL in de ben

zine te verminderen en op den duur deze additive geheel te ver

bieden. 

3.3. C
5

/C
6 

gasfase isomerisatieprocessen 

In de literatuur (lit. 18 en 19) worden de volgende C5/C6 gasfase 

isomerisatieproces se n beschreven: 

I) Het Shell Hysomer proces (fig. 3. I) dat gekoppeld met een Isosiv 

scheidingsunit (fi g . 3.2) het total isomerisation process (TIP) 

vormt (fig. 3.3) 

H igh 

A
---- +- OC2ne 

P(oJL.:~ 

- -
- - -

S i- ; ,r:! · ;;tor 

fi g . 3. I Sllell Hy!óomer proces 

. Alternate 

' ...... leed 
! ,~ 

Stt1A 'ator 
Penia! 

ts,0 'Tler ate 

Desorp!Pon 

[ -
c-::.-=:--~ 

Compre= 

fig. 3.2 Isosiv pro ces 

fig 3.3 TIP-proces 

j 

Low 
- .- - oc!ane 

norrr.a is 
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2) Het UOP Penex proces (fig. 3.4) 

f,l,ohup 
~----

h;r.rogen 

Htoler 

fig. 3.4 Penex proces 

3) Het BP isomerisatieproces (fi g . 3.5) 

/I,d,tup hydrL,gen 
~---

f'aw leed 

Orgonic (hloride mohup 
~ 

t 

Slobilizer 

fig. 3.5 BP isomerisatieproces 

-----.-----------)~- Ilé'i!1e rized 
product 

._ -- _._----~ 

To HCI 
rtcovery 

Product 
HCI sI rippe r 

'> lt :-ul;oLzer 
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3.4. Opdracht 

Onze opdracht kan als volgt worden samengevat: 

1) Het toevoegen van een eigen isomerisatiereactor aan PROCESS. 

2) Het bepalen van de invloed van de reactortemperatuur op het 

isomerisatieproduct. 

3) Het doorrekenen van een C
S

/C
6 

isomerisatieproces met de aan

gepaste versie van PROCESS. 

4) Het bepalen van de meest gunstige configuratie voor dit ~so

rne risatieproces. 
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4. Uitgangspunten voor het ontwerp 

4.1. Proceskeuze 

Van de in het vorIge hoofdstuk beschreven processen hebben WIJ, 

om te kunnen vergelijken, evenals Sinke en Tijsseling (lit.17) 

het TIP-proces als uitgangspunt voor ons ontwerp genomen. 

Dit proces vergt, in tegenstelling tot de beide andere, geen con

stante toevoeging van kat a ly sa t o r of corros ieve (HCl) ac tivator. 

Drogen en ontzwavelen van de voeding is al evenmin nodi g . 

Uit de literatuur (lit. 9,12,18,19 en 20) zijn de volgende gegevens 

over het proces verzameld: 

Het TIP-proces is een integratie va n de Shell Hysomer en Union 

Carbide Isosiv processen. In het Hysomer gedeelte vindt de iso

merisatie, in het Isosiv ge deelte de sc heiding tussen normaaI

en isoalkanen plaats. De recycle waters tof uit het Hysomer pro

ces word t in he t Isosiv gedeelte geb ruikt a ls purgegas hij de 

desorptie van de normaalalkanen_ Hierdoor wordt een TIP-unit 20% 

goedkoper dan twee aparte Hy some r e n Isosiv-units samen. 

-Het ge hel e proë:-es (d.\v.z. isomeris-a tie, adsorptie- en des0rptie ; 

v indt plaats in de gasfase bij co nstante druk. 

De isomerisatiereactor wordt uitgevoerd als gepakt-bed-reactor, 

gevuld me t "dua l function" platina op zeo li e t katalysator. 

Typische procescondities voor deze isomer is a tie reactor z ijn: 

Temperatuur 

Druk 

H
2
-koo lwa terstof molverhouding 

Space velocity (vol/vol/hr) 

230 - 280 graden C 

15 - 35 bar 

- 4 

- 3 

De adsorptie van de normaalalkanen vindt plaats In een gepakt bed 

van mol zeef SA. Om een zoveel mo gel ijk continue procesvoering te 

bewerkstelligen worden het adsorptie- en het desorptievat cyclisch 

verwisseld. De benodigde tijd voor ~~n cyclus bedraagt tussen 

de 5 en 10 minuten. Regeneratie vindt "in situ" plaats door af

branden. 

We vinden het TIP-proces in twee uitvoeringen: maximum yield en 

maXImum octane configuratie. In het eerste geval wordt de verse 

voeding eerst door de n/iso-scheider gevoerd, waarna alleen de 
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n-alkanen naar de reactor gaan. In het tweede geval voert men 

de voeding eerst naar de reactor. 

Om een verantwoorde keuze te kunnen maken zIJn beide configuraties 

In dit ontwerp doorgerekend. 

De verhoging van het octaangetal ten opzichte van de voeding be

draagt in het "once through" Hysomer proces ongeveer 10, in het 

TIP-proc es ongeveer 20 eenheden (RON). Een en ander wordt nog eens 

verduidelijkt in figuur 4.1. 

fig . 4 .1 RON - ve rhog i ng bij ve r schillende 
pr oc essen (lit. 20) 

4.2. Voeding en capaciteit 

Ook WIJ ZIJn uitgegaan van ee~n voeding van 10 ton per uur, een 

jaarlijks aantal bedrijfsuren van 8000 en een voedingssamenstel

ling zoals die door Kouwenhoven en van Zijll Langhout (lit. 12) 

wordt vermeld : 
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tabel 4.1 Samenstelling van de voeding voor het TIP-proces 

component s amens te 11 ing octaangetal Oit. 
(gew%) (mol %) (RON) 

n-buta an 0.5 0.6 94.0 

i-butaa n 0.2 0.3 100.0 

n-p ent aa n 44.6 46. 2 62.0 

i-pentaa n 29.3 30.4 90.0 
n-hexaa n 6.7 5. 8 25.0 

2-me - pent aa n 9. 3 8 . I 73.5 

3-me -penta a n 4.6 4. 0 74.5 

2 , 2- d i me -bu taa n 0.6 0. 5 92.0 

2 ,3-dime-but aa n 1. 8 1.6 103.5 

cyc l opent aa n 2. 2 2 . 3 10 2 .5 

me - cyc l openta a n 0. 2 0.2 91.5 

De voeding hee ft een oc t aa nge t al va n . . 7 1.9 

4 . 3. Cor r osie , gif ti gheId e n expÏos i egre n ze n 

Uit de lite r a tuur (lit. 10 en 15) bli j kt da t de in het proces 

aanwezige s t off en geen of nauwe l i jks co rros i e ve r oo r zaken. Bij 

de cons tr uc ti e behoeve n de r ha l ve geen bij zondere maa tregel e n ge -

nome n t e \.Jorden. 

Ook de gif tighe i d va n de gebru i kte componente n is gering . In t a

be l 4. 2 z ijn de MAC-waa rd en, ont leend aan Ullmann (lit . 22) v er

za me ld. 

t a be l 4.2 MAC(Max imaa l Aa nvaa rd e Concentra tie)-waarden* 

component 

n-buta a n 

i-butaan 

n-pent aa n 

i-penta an 

n-he xaan 

2-me-pentaan 

MAC-waarde (in parts per million) 

1000 

1000 

1000 

1000 

500 

100 

I) 

* van de over~ge componenten werd geen MAC-waarde vermeld 
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In tabel 4.3 Z1Jn voor de in het proces voorkomende componenten 

de vlampunten, de explosiegrenzen 1n lucht bij 200 C en de ontste

kingstemperatuur verzameld. 

tabel 4.3 vlampunten, explosiegrenzen en ontstekingstemperatuur 

component 

n-but aa n 

i-butaan 

n-pentaan 

i-pentaan 

n-hexaa n 

2-me-pentaan 

3-me-pentaan 

2,2-dime-butaan 

2,3-dime-butaan 

cyclopentaan 

me-cyclopentaan 

ToJate r stof 

<- 20 

<-20 

<- 20 

<- 20 

<-20 

<-20 

<-20 

<-20 

<-10 

-77 

explosiegrenzen 
(vol%) 

onder 

1.9 

1.8 

1.4 

1.3 

1.2 

1.0 

1.2 

\.2 

3.8 

boven 

8.4 

8.5 

7. 8 

7.6 

7.4 

7.4 

7.0 

7.0 

22 

ontstekingstemp. 
(aC) 

365 

460 

285 

420 

240 

260 

300 

415 

380 

315 

472 
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5. Beschrijving van het proces 

5. I. Max-octane-configuratie (zie ook figuur 5. I) 

De voedingsstroom I wordt met pomp Plop een druk van 25 bar gebracht 

en gaat naar warmtewisselaar H2, waar warmte wordt gewisseld met het 

gasvormige product uit het adsorptievat. Met een fornuis wordt de 

voeding verder verwarmd, zodanig dat na menging met de n-alkanen re

cyclestronm uit het desorptieva t (stroom 19) de temperatuur 236°C 

bedraagt. In de isomerisatiereactor wordt deze stroom door de v~ij

komende warmte opgewarmd tot 250
o

C. Het reactorproduct gaat naar 

wa rmtewisselaar H6, waar warmte wordt gewisseld met de koude re cyc le 
o waterstof (35 estroom 15) en vervolgens naar warmtewisselaar H7. 

Hier wordt warmte gewisseld met het vloeibare product uit gasJvloeistof 

scheider V9. Met koelwater wordt verder gekoeld tot een temperatuur 
o 

van 35 C, waarna scheiding tussen water~tof en alkanen optreedt in 

gas/vloeistofafscheider V9. De recycle waterstof wordt, na opgewarmd 

te z ijn door het hete reactorproduct samen met de waterstofsuppletie 
o 

ln fornuis FI2 verwarmd tot 250 C en gebruikt om de geadsorbeerde 

n-alkanen te desorberen en terug te voeren naar de __ rea_c~or . 

De afgescheiden alkanen uit V9 worden, na ook door het hete reactor-
o 

product te zijn opgewarmd in fornuis FIO verwarmd tot 250 C en naar 

de scheidingsunit (adsorptievat V14) gevoerd . 

De niet geadsorbeerde iso-alkanen(stroom 20) worden eerst gekoeld 

met de koude voeding tot 700 C en vervolgens met lucht tot 50oC. 
,; ~ " ~;.<. 'cc-

In flashvat VI6 wordt ~- de druk \'-eF-l--a-a-gd van 25 ·-t:-e-t-4b;uen de 

nog aanwezige waterstof verwijderd. Het vloeibare product gaat ver

volgens naar de stabilizer-kolom, waar de C3-componenten afgescheiden 

worden. 
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5.2. Max-yield-configuratie (zie ook figuur 5.2) 

Voedingsstroom I wordt met pomp Plop een druk van 25 bar gebracht 

en naar warmtewisselaar H2 geleid. Daar wordt warmte gewisseld met 

de gasvormige iso-alkanen die het adsoptievat verlaten. Deze stroom 

wordt vervolgens gemengd met het in V8 afgescheiden vloeibare gedeel

te van het reactorproduct. In fornuis F9 worden deze stromen verwarmd 

tot 250°C en gaan naar het adsoptievat. De niet geadsorbeerde iso

alkanen vervolgen verder hun weg zoals in de max-octane-configuratie. 
o 

De geadsorbeerd n-alkanen worden door de tot 250 C verwarmde recycle 

en suppletie waterstof gestript en naar de reactor gevoerd . De reacties 

verhogen ditmaal de temperatuur van 226°C tot 250°C. Het hete reactor-

product wordt gekoeld, eerst met de recycle waterstof, daarna _met 

het vloeibaar gemaakte gedeelte van het reactor product. De tempera-
o 

tuur van de stroom (stroom 9) bedraagt dan nog 85 C, waarna verder 

gekoeld wordt met koelwater. De fasescheiding vindt plaats in gas/ 

vloeistof afscheider V8. 
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6. Procescondities 

6. I. Het reactieevenwicht 

In de isomerisatiereactor treden de volgende evenwichten op: 

nC4 ~iC4 

nC
S 
-:-~iCS 

# 3-me-C 
C 2 C 

.~- S 
n 6 ;:c-:--: -me- 5''-; . 

. ' 2, 3-d ime-C 4--=-~ 2, 2-d ime-C 4 

Over de kinetiek van deze reacties is weinig bekend. Omdat in de 

literatuur echter steeds gevonden wordt dat het reactieproduct 

in evenwicht is bij een temperatuur boven de 200oC, ku~nen wij 

ook van de -wel goed bekende- evenwichtssamenstelling uitgaan. 

Deze evenwichtssamenstelling is in onderstaande figuur (fig. 6. I) 

weergegeven als functie van de temperatuur: 

j 

I 
; f'"1 h .. !" j t..NE 

I 

-. -- I n H 
. --. --- l 

.. ---

.-.' (.: 
Q 
~ 
u 
< 
c:: ... 
o 
::; 

<: 

o 100 700 300 400 100 700 300 400 100 700 300 

HMP. oe -----7 

fig. 6.1 Evenwichtssamenstelling van C4 ' Cs en C6 als 
functie van de temperatuur. 

Met behulp van een parameteroptimaliseringsprogramma volgens Ma

quardt zijn uit fig. 6.1 de evenwichtsconcentraties van de ver

schillende componenten als functie van de temperatuur (ISO-300oC) 

bepaald. Hetzelfde is ook gebeurd met de reactieenthalpieën (lit.II). 

Deze waarden zijn verzameld in tabel 6. I 

" 

.~ 

400 
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tabel 6.1 Evenwichtsconcentraties als functie van de temperatuur~ 

component 

n-butaan 

i-butaan 

n-pentaan 

2-me-butaan 

n-hexaan 

2-me -p entaéln 

3-me-pentaan 

2 ,2-dime-buta an 

2 ,3-dime-but aan 

hoeveelheid in evenwichtsmengsel~ 
(resp. C4 , Cs en C

6 
molk) 

-6,0 + 3,42 /T 

89.exp(-0,0022.T) 

0,075.T + I I 

- 0,075.T + 89 

0,06.T + 2 
-5 2 

18,5 + 0,09.T - 1,5.10 .T 

0,05.T + 7,3 

67.exp(-0,0043.T) 

9 

~H 

(kJ/kmol) 

-6930 

- 8060 

-7200 

-4700 + 2,8.T 

-18300 

-10600 

~ ..... 
correlat1ecoeffient en >0,99 ;:. d - . T 1n gra en CelC1US 

Hierbij werd uitgegaan van het ' voorkomen van de volgende reacties: 

n~4~iC4 

nC :-:,:-.iC 
5 . 5 

nC : -'. 2-me-C_ 6' - ) 

nC
6 

~:- :3-me- C
S 

nC r :- :2,2-di me - C
4 o -

nC :;---:2,3-dime -C 6 . - 4 

De reactie 2 ,3-dime-C4~ ~ ~2, 2 -dime-C4 wordt dus opgebouwd gedacht 

uit de reacties 2,3-dime-C
4

;;=>" nC
6 

en nC6<:: ~':2,2-dime-C4 

Voor de reactieenthalpie~n maakt dit geen verschil, want deze zlJn 

onafhankelijk van de gevolgde weg. 

6.2. Invloed van temperatuur en druk-

Met behulp van de eigen reactormodule is de invloed van de tem

peratuur op de samenstelling en het RON-getal van het reactorpro

duct bekeken in een "once through" Hysomer configuratie. 
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De samenstellingen en RON-waarden voor een temperatuur van 150, 

200, 250 en 3000 e zijn verzameld In tabel 6.2 

tabel 6.2 Samenstelling en RON-waarde van het reactorproduct bij 
150, 200, 250 en 300

0 e 

éomponent 

n-butaan 

i-butaan 

n-pent aan 

i-pentaan 

n-hexaan 

2-me-pentaan 

3-me-pentélan 

2,2-dime-butaan 

2,3-dime-butaan 

cyclopentaan 

me-cyclopentaan 

RON 

ad.temp .stijging : 

150 

0.3 

0.6 

17.0 

59.6 

2.2 

5.7 

3.0 

7.0 

1.8 

2.3 

0.2 

samenstelling (mol%) 
200 250 300 

0.4 

0.5 

19.9 

56.7 

2.8 

6.1 

3.5 

5.7 

1.8 

2.3 

0.2 

0.4 

0.5 

22.8 

53.8 

3.4 

6.3 

4.0 

4.6 

1.8 

2.3 

0.2 

0.5 

0.4 

25.7 

50.9 

4.0 

6.4 

4.5 

3.7 

1.8 

2.3 

0.2 

voeding 

0.6 

0.3 

46.2 

30.4 

5.8 

8.1 

4.0 

0.5 

1.6 

2.3 

0.2 

7 I .9 

Het octaangetal van het reac torproduct neemt af bij toenemende 

temperatuur. Hetzelfde verschijnsel vinden we in literatuur 20, 

zoals we kunnen zien in figuur 6.2 

"' ~ 
u 

...; 

< 

700 400 600 

lf ~P[P~ 1UR(. or 

fig. 6.2 RON-waarde van het In evenwicht zijnde 

reactorproduct als functie van T 
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uit figuur 6.2 blijkt tevens dat voor het TIP-proces de reactor

temperatuur slechts een geringe invloed op het octaangetal van 

het product heeft. 

Met het oog op het bereiken van evenwicht en de koolafzetting op 

de katalysator wordt in de literatuur steeds een temperatuur tus

sen de 230 en de 280
0

C gekozen. Daarom leek ons 250
0

C een geschik-

te temperatuur voor ons proces. 

Omdat het a antal moleculen tijdens de reactie gelijk blijft heeft 

de druk geen invloed op de ligging van het evenwicht. Voor de druk 

In het proces wordt de gemiddelde literatuurwaarde van 25 bar ge-

kozen (lit. 15-35 bar). 

6.3. Katalysator 

De katalysator voor de isomerisatiereactie IS een zogenaamde "dual 

function ca talyst", In dit geval fijn gedispergeerd platina op 

een zure zeoliet. 

He t platina katalyseert de hydrogenerings/dehydrogenerings-stap 

en st abilise e rt de conversie,reeds bij zeer lage beladingen 

(2,5.10-5 mol Pt/IOO g zeoliet). 

!Je 7:urt' plilatsen op dE.' ZC'{)] iet 7orgen- v{)() [ de isomerisat iereacties . 

\'cil lr pL'Iltdan i s het i Sllmeris;JtiemechaIlisme nIs volgt \veer t e geven: 

- "# 
tH - + + . ___ -:tL _. ______ -. 

nCs -' n,C s 
-- ._----" iC

5 
iC

5 " .... 
{i- / 

t H +H 

+ + + + 
+H -H +H -H 

.. 'v = 
~Cs iC

S 
~ 1 

" -H +H
2 -H I: +H

2 
1; 

2 2 !l 
j! 

,v l~ 
nCS iC

S 

Bij het isomerisatieproces kunnen tevens olefinen gevormd worden. 

Deze olefinen veroorzaken koolafzetting op de katalysator, wat 

deactivering tot gevolg heeft. Vanwege de overmaat aan waterstof, 

de vrij lage temperatuur en de hoge druk blijft de olefinenconcen

tratie echter laag. 
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6.4. De normaal/iso-scheiding 

De scheiding tussen normaal- en isoalkanen vindt plaats in de gas

fase d.m.v. molzeef SA. De poriediameter van deze molzeef is juist 

groot genoeg om de n-alkanen te kunnen adsorberen en de iso-alkanen 

niet. 

He nemen aan dat de vrijkomende adsorptiewarmte geheel ten goede 

komt aan de temperatuursstijging van het bed. Evenzo wordt de de

sorptiewarmte aan het bed onttrokken. De temperatuur van de stroom 

die het bed binnenkomt ~s dan ook de temperatuur van de stroom die 

het bed verlaat. 

Als het adsorptiefront een bepaalde bedhoogte bereikt heeft wordt 

het adsorptievat verwisseld met het -inmiddels schone- desorptie

vat. De geadsorbeerde normaalalkanen worden met een waterstofstroom 

gestript. 

De te adsorberen s troom, de waterstof en de te desorberen n-alkanen 

hebben bij het betreden en verlaten van het bed een temperatuur 
o 

van 250 c. 
Bij deze temperatuur treedt koolafzetting op, wat tot geringere 

a c tiv iteit leidt. Regenereren gebeurt "in situ" door afbranden. 
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7. Keuze en berekening van de apparatuur 

7. I. Pompen en compressoren 

Het door de pompen en compressoren te leveren vermogen werd berekend 

m.b.v. PROCESS. Voor de keuze van de typen en het schatten van de 

rendementen wordt verwezen naar literatuur 10. 

, De waterstof suppletie wordt met een compressor op een druk van 25 bar 

gebracht. Om de t empe r atuu r van de compressor niet te hoog te laten 

oplopen (corrosie) wordt er met koelwater gekoeld tot 50
0

C. 

In de max-octane-configuratie moet er 0,156. 106 kJ/hr aan warmt'e 

worden afgevoerd. Als het koelwater van 20 tot 400C wordt opgewarmd 

iS het benodigde debiet 1860 liter/hr. 
6 

In de max-yield-configuratie moet er 0,085 .10 kJ/hr worden afgevoerd. 

Hier is 1000 liter koelwater per uur voor nodig. 

-Omda-t- het t e verpompen debiet erg klein is \.Jerd er geko~en v,90r ~e_n:c. __ _ 

' comp ressor met heen en weer bewegende zuiger. Het rendement werd ge

"'l' schat op 40%. 
,-~ 

~u De voedin gspomp iS voor beide configuraties een centrifugaalpomp met 

radiale waaier . Voor het rendement werd 70% aange nome n. 

7.2. Reac tor 

De reactor wordt uit gevoerd als een adiabatisch gepak t bed van 1/8 

in ch (: 3 mm) katalysatordeeltjes. 

Voor de "space velocity" (zie ook 4. I.) iS de waarde 3 (vol/vol/hr) 

gekozen. 
3 

In de max-octane-configuratie komt er een stroom van 704 m /hr de 

reactor in. In de max-yield-configuratie is dit 378 m
3
/hr. Met een 

"space velocity" van 3 (vol/vol/hr) volgt hieruit in het eerste ge-

, 3 3 
val een bed van 235 m , in het tweede geval een bed van 126 m . 

3 
Daar de stortdichtheid van de katalysator 500 kg/m bedraagt komt 

dit overeen met resp. 118 en 63 ton katalysator. 

Voor het berekenen van de drukval over het bed gebruikten wij de 

Ergun-vergelijking: 

3 170 ( 1 -E:) • a I ,75 
ÓP. 

E n 
= + 

--- 2 , a.(I-E).p.u 36 u p 6 
~< 

- ) ./v..-., - "!/'- .'---

/ 
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We gingen uit van bolvormige deeltjes en een bedporositeit van 0,4. 

In de max-octane-configuratie werd voor een beddiameter van 4,5 m en 

een bedhoogte van 15 m gekozen. Dit leverde een drukval van 0,08 bar. 

In de max-yield-configuratie werd de beddiameter 3,5 m, de bedhoogte 

13 m en de drukva l 0,06 bar. In beide configuraties werd de drukval 

verwaarloosd. 

Zowel onder als boven het bed werd een vrije ruimte van 0,5 m hoog te 

opengelaten. 

Samenvattend: 

Tabel 7. I Re actordimension eri ng 

~eddiameter DbCm) 

rea c t ordiame t er D Cm) 
r 

bed lengte Lb Cm) 

recto~lengte LCm) 
r 

-drukval (bar) 

max-octan e 

4,5 

4,5 

IS 

16 

0,08 

max-yield 

3,5 

3,5 

13 

14 

0,06 -=-
~ deeltj esd iameter d Cmm) 3 3 

p 
Re-number m.b.t. dee ltj es Re 

p 
1,3. 10 2 

1,3. 10 

ban de in lit eratuur I vermelde e~sen voor propstroom 

> 100 

> 10 

Re > 10 
P 

wordt ruimschoot s vo ldaan . 

7.3. Adsorptie- en des orptievat 

~-----~---

Voor de dimensionering van het adsoptie- en het desorptievat z~Jn de 

volgende gegevens van belang: 

-De cycletijd van het proces. Deze bedraagt voor beide configuraties 

10 minuten. 

-De te adsorberen massastroom. Voor de max-octane-configuratie ~s 

deze stroom 50,7 kmol/hr groot. In de tijd dat er geadsorbeerd wordt 

(5 min) moet er dan 4,23 kmol (=310 kg) n-alkanen opgenomen worden. 

Voor de max-yield-configuratie zijn deze getallen 99,5 kmol/hr en 

8,3 kmol (=610 kg) 

2 
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-De capaciteit en de stortdichtheid van het adsorbens. Het verschil 

1n belading bij een hoge partiaalspanning van de n-alkanen (8gew%) 

en een lage partiaalspanning (lgew%) bedraagt 7 gew%. De stortdicht

heid van het adsorbens is 700 kg/m3 . 

In de ma x-octane-configuratie is er 

nodig. Dit is een 
3 is dit 8,7. JO kg 

3 
volume van 6.3m . 

en 12,4 m 3 

3 
minimaal 4,4.10 kg adsorbens 

Voor de max-yield-configuratie 

Als een veiligheidsmarge van ongeveer 20% wordt aangehouden dan moet 

het adsorptievat ee n volume hebben van resp. 8 en 15 m3 . 

De drukval over het bed werd berekend met de Ergun-vergelijking , uit

gaa nde van bolvorm i ge deeltjes met een diameter van 3 mm -en bedroeg 

resp. 0,04 en 0,05 bar. Ook deze drukval is in het verdere proces ver

waarloosd. 

De adsorptie/desorptiewarmte bedraag t 11,6 kcal/mol, de warmtecapa

citeirvan het bed 1,05 kJ/kgOC. Wanneer we aan nemen dat de adsorptie/ 

desorpti ewarmt e ge heel wordt afgestaan/onttrokken aan het bed levert 
o --

dit ons een gemidde ld e temperatuursstijging/daling -van 36 C voor 

max-octane en 37 0 C voor max-yield-configuratie. 

Samenvattend met een waarde van Lb/Db van 3 ~ 4 levert dit: 

Tabel 7. 2 Adsorptie/desorptievat-dimensionering 

max- octane max-yield 
-----

bedd~m~ t er Db (m) 

bed leng te Lb (m) 

drukval (bar) 

deeltj esd i ame t er d (mm) 
p 

Tb (oC) temperatuur 

7.4. Warmtewi sselaars en fornuizen 

1,4 

5,2 

0,04 

3 

250-286 

286-250 

1 ,7 -

6,6 

0,05 

3 

250 -287 

28 7-250 

De berekening van de in .de warmtewisselaars en fornuizen over ~e_~ra

gen warmte werd geheel uitgevoerd door PROCESS. Met behulp van lite

ratuur 10 werd een schatting van de overall warmteoverdrachtscoëffi

ciënt U en een configuratie (met f-factor > 0,75) voor deze apparaten 

ingevoerd. 
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" ) Alle fornuizen werden gesimuleerd met warmtewisselaars door aan de 

v 0 
warme kant hoge-druk-stoom toe te voeren (T=410 C). In het werkelijke 

---' 

'J 

'v 

proces echter worden de fornuizen gestookt met stookolie. Het rende

ment bedraagt 85%. 

~~~_._---- _.----
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8. Max-octane versus max-yield-configuratie 

Als we de twee configuraties met elkaar vergelijken, kan het volgende 

geconcludeerd worden: 

-In de max-octane-configuratie zijn er drie fornuizen nodig, die 

meer warmte moeten leveren dan de twee in de max-yield-configuratie. 

Dientengevolge moet er in de max-octane-configuratie ook meer gekoeld 

worden met koelwater en lucht. 

Het totaal benodigde oppervlak van de warmtewisselaars bedraagt in 

de max-octane-configuratie bijna anderhalf maal zoveel als in de max-

yield-configuratie (warmtewisselaars 

_koel ~rs) . 

warmtewisselaars + fornuizen + 

-In 1980 (lit. 19) bedroegen de kosten voor de katalysator $170/BPSD, 

die voor het adsorbens $190/BPSD n-alkanen ~n de voeding. In de max

~ctane-configuratie bedragen deze kosten : 
- -- - 3 3 
21,9 m /hr6,3 Slm .- 24hr/SD :- $170/BPSD 5563.000 voor de katalysator 

5,9 m3/hr 6,3 B/m3 . 24hr/SD . $190/BPSD $170.000 voor het adsorbens 

In max-yield-configuratie bedragen de kosten voor de katalysator 

$296.000 en die voor het adsorbens $330.000. 

We zien dat wat betreft katalysator- en adsorbenskosten ook de max-

___ . ____ )' ie 1 d-co~!_~g21ratie~~gunst~g_~te _naar voren ~~l?t. 

-in de ~ax-~ctane-configuratie wordt het octaangetal van de voeding 

verhoogd van 71,9 naar 88,8. Deze octaangetalverhoging (16,9) ~s een 

fractie ho ge r dan die in max-yield-configuratie bereikt wordt (16,3). 

uit bovenstaande gegevens zal duidelijk zijn dat de kostprijs per 

RON-Barrel in de max-yield-configuratie het laagst zal zijn. Daarom 

zal in de volgende hoofdstukken alleen deze configuratie behandeld 

worden. Voor de stroom- en apparaatgegevens van de max-octane-confi

guratie wordt venvezen naar de uitvoer van PROCESS (Bijlage) . 
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9. Massa -en Retour UIT 
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Q 
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21 

I-

H2 
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-----~----___1, .- ..... ---

I-----+-----t-.---. - '-
-

-

--

- 1-- - -
13 

21 ,--__ ...J 

i 
I 

r + Vl4 _l __ lz ~ 
I i 

i LJ 
r .. -1 

HlS 
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------ ~2 
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-

VI6 

:.lD _ _ 

-== __ ..J 
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väi 

koellucht 

24 

L------+----------t-- - .-- -.-

1------4-------:--;·- ···---1 

2 . .-024 -- --
l-.....:..I ~3 2:....4::.:_·,.:..3-+ ____ -t __ _ ._ ... _._ 

2,779 
2344,4 

---1-- - ... - --

k=~-~+----~---~-~ 

1--------+------.-----

l-------+-------r--------

1-----+----1---.-.---
137,4 

I------ +----T-------

0,041 17,8 

_ .. _ . .. -
.L----I .. ~2~5- --- -.. -----! 2,738 277,6 



I 
I V 

I 

I-v 

v 

-...) 

() 

-1-2 

~--------~-------r-------- ---

-26-
- - _ .. _ ---

VI2 desorptie 
vat 

~2,....;',-::2,...,2_2-;---t _________ I 9 
2096,7 

1------- --- -- -----+-____ --1 koell.,ater 

I 
I 

reactie
\Varmte 

i 
- ~~'-'-9-=-~=-~ 2=-, S--t - -- - - r 

127,8 -- -1- --

koelwater 

HI3 

! -

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

0,198 
350,6 

~~-. -- 1------1 -~~- - ---- - ---~="'-~~ 

-------f------; I 
I 

1----------1-------+-- - --- ! 

1 __ -_----+-_-=-__ _ --=::::---t_;_i_~---,~ 2_, 3_
1

- - -y ~_ - --f 
319,6 

--- - - -----+-------':-----1 
0, 196 - - - --

HS '-cr 
1 
! 

I 

I "--r-

i 
I 8 - --2,222 -

1876,9 

12 
1-2 024 

1324,3 
--

H6 

--

f-r-

I 

I 

I 

--
1 

- - 1-
I 
i 
! -- - 1 
1 - - 0,196 

81,3 

0,196 
~~~--I------- -319,6 

. 2,024 ----_. ~~----~ 
1---=22.' .=.2.=.22=--_i __ _ _ _ _ 

699, I 
----~ 

r 

-
1------- - -----+----------1 

H7 

koelwater 

,-=2.:-.' _22_2_---t ___ _ 

146,4 

koelwater 

109,2 

471,4 



I 
() 

I 

--I - ~ -- --- - --~~~1 -2--,-222- -.:.----~4 

227,2 

0,002 0,3 

ICompresspr 
. warmte 0,7 

30,0 

0,196 
1-------1-- - - - - - -

319,6 

0,002 
1,0 

I 
I 
I 

r----:0~I ,-,-,I 9:....;:8_-1- _ _ __ _ _ __ • 
320,6 

-27-
~ ~ ---- ----_ . ~~-

11 18 

V8 
0, 196 --. --------t-=~,.-__I 
81,3 

FII 

1 -.....) 

t-----t-----t--o-, 1-9-8---1 ______________ . J,--18 ___ ~ 
350,6 

I 
I 

1 ___ _ 

.--v 

2,780 

t-----i----- .. _._ ....... -

-I--------t"~--=--_i 

r----\' ~--· ·· ···~·l-· .... ... .. . 
_. -'-~T----.-.. 

I~~I ==-·- ---

- -- r--------;- . I ~ __ ~_~·[ ~-:~= __ 
t-----t ----4 - ---

.-----t----j ------

I-----i.-----i--.---

1013,2 -'-<:E- Totaal--»- 2,779 1013,4 

Massa in kg/s 
Warmte in kW 

Fa brieks vooront werp 
No: 2577 

-----------



---------
I 

C c l ( o C I _ c c c C, I l ( 

~ ! 11 
3 4 5 A ppar aa t st room 1 2 I ft 
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_~ __ ._ .J ... ___ . ___ --;- ,._-------, 
iButaan 0.006 I iO.006 0.006 

! 
i 

I -I' -
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I T 
-_ . 
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+--
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~86 
- -_.' .•. _-----
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-1== -l----· 
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0.128 - 1----···-
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I 
-~ 
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I 
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-
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i 
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I .... 
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I 
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~ in kg/s I I I I 

Stroom /Componenten staat 
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Pentaan 0.030 1.7720.030 1.802 0 

L5.1 iPentaan 'I' 0.091 2.053 p.091 10,091 j.-2.....J 
Hexaan . 0.001 0.225 :0.001 10.225 1 __ ( J_ 
}MLEUL~~ 0.002 0.329 :0.002 1 0.002 I~ 
3 ~1 Pen t a a n 0 • 0 0 I 0 . I 7 2 ° . 0 0 I i , ! 0 . 0 0 I I O. 

22 D M But a a nO. 002 0 . 068 10 . 002 ! 0 .002 j..JL.:. ( 
2 3 DM But a a n I O. 0 0 1 0 . ° 7 0 : 0 . 0 0 I i '0 . ° 0 I 1.J2....:J 
Rest ! 0 0.067 1 0 ! 0 0.( --------------' ' --

Totaal: 

, In k9/5 
in kW 

O. ] 98 320.6 4.803 4090
r

3 10.198 350.6 1'2.222 1 2096.7 2.~ 

, , \ 

StrOOrill / ICO ~~2_~0ent<tn staat 

329 

172 -
) 68 

)70 

)67 

179 

:N 
\.0 

20 

Cl 
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21 ApparClat~)hoom 

, Componenten M Q 

Waterstof 0.001 

Butaan 0 

iButaan 0.019 

Pentaan 0 

iPentaan 2.053 

Hexaan 0 

2MPentaan 0.329 

3MPentaan 0.172 

22DMButaan 0.068 .-
23DMButaan 0.070 

-
Rest 0.067 

Totaal: 2.779 432.8 

..... 
Apparaatstroom 

~ Componenten M Q 

Totaal: 

M in kg/s 
1""'\ • ~ ~ I . ' • , 

( I 
T ( ~~I Y 

I 
( c c 

22 'I I 23 i I 24 ~ 

, 

M Q M i, Q 
I M Q 

0.001 1 

I! 0 i , 0.001 I 
I ' ----- -

0 
-------- ---'1 TT 1 

0 I 0 I I ----t---- -----~ .'------ .. _ . 
-~------ -

0.019 I {O . 0 18 I I 0.001 

! 
1 I - T I I -- ------

0 I 1 0 Ij 0 

12.053 
- - I 

_ I ~_9 __ - I L ___ ~ 0.034 I 
-- j-----_ .-

0 I : 0 I ' 0 I 
~-~--o ._32-7--'.1 

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

0.329 I 0.002 
I _ . . _------ . 

0.172 I I 0.171 0.001 
.• -4.-__ 

0 . 068 0.067 0.001 
--

-I 
-

0.070 0.070 ! 0 
-----

0.067 0.066 1 0.001 

2.779 295.4 1 2 . 738 , 277 . 6 0.041 1 7 . 8 
, 

I 

1 

l tvl I Q I Ivl I Q M Q 
I 

I 1 

------ J 
- - -

--_._- - -
I, I -!~--

I 
-1----· 

I 
------ , -

I : 
I --T 1 

I I_ I --
! '~---- f -I L_I 

1 --------- r-----
! 

-
~--

--- ._- ~ 

i I 

r~i' : 1
' i 

. -

' ~ I 

Str~omIjCdmoon~nten staat 

( 

M Q 

M Q 

I 

i 

1 

, 

1 , 

I 

I 

w 
o 
I 

0 -
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ID. Overzicht specificatie apparatuur 

f .ppé.ré:.a t !';o: 

type 

PI 

Voedingpomp 

C3 

H -supple-
2 

centrifugaal tie zuiger

met radiale compressor 

waaier 
r------------------------------I---------------4---------------~-------------_4---------

C5/C6 n/iso Waterstof 

~ediu rr. 

CEI'écitdt in 
~ 

i/à ('Ir kê:-! S 

TlicrÜJEid 

alkanen 

2.778 

2: 581 
i;: }: re / L1 ./ 

0.002 

0.001 

- ~- .--==-~-== ::-.:..::' --~- -----=:--:=-:.:.--4--------,~------- -----==-~----'-' -__+_--,::------==--' '- '---+--- ,------

Jo: rr .-) Cl 1 • 

1/25 1/25 

r-------------- , -- --------.---------4------- . ----- .---- ---.-.------I-------.-----i----- -- --

i rJ -trë 

in / uit 20/21.6 20/50 

1-----------+-_._-_ ._------- ---_._-------------+ -------4---,--------- :-:---'----==_ 

I I .5/ I 6 . 4 9.67/24.2 

I---:-!,-';-c-:i--"'_":'::-~ ----; •. -e- .-- e:--J

1
------I-----+------+----'--+--------

1:::- 1.1 i.> ~_':"'.i;~ _____________ +_-------{--------+__-------+-------

~ e r:i E- :' 1'''- -=- <: 1 ~ e ~ 
1------------------- ---.-----------4----.------+--------+-------~---.-

* aan0even wat bedoeld wordt 
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T(·c li lli ~ - c1'( ' HOl.,;l: school Del ft 
Idd. r. J I(11I j ~; cJ,e T e c1!1lolog ie 

---

F ;Jbd CY.SV O O H l n t .... ·( ·TI? ~.;u : 2577 
J)a turn : . F~b.ru9' i. 1 ~84 . . 
On tworpen cl oor :. M.JB. )t.MÇF. . 

~~~T~~I§§~~~~8§~~Çl[I~~Tl~ê~~Q 

Ap pa r aa tn Ul:r.ner . H.2 .. Aantal •.. serie/p a ra1] el * 
ALGEMENE EIGENSCH AP PEN : 

~------ ------------------------------------------------------------------------------------~ 

.,J Funkt ie ..•.•...• : Warmtewisselaar voeding/ eindproduct 

v 

v 

u 

.:ry pe . . . . . . . . . . : \-;arrnt(:! .... ·i ssc 1 éi3 r* 
~oe ler·-
-Ko nd E:ns or
Ve Td 2:~pe-r 

~--------- -----------~-----------------------------------------------------------------------~ 

Uitv oEr in g .. : .. * me t vast e p I JPp ] aten 
flo 2tin g h e ad 
h aarspe ld 
dubb e l e pij p-
p l a te n,,'? Ilnt e" .. i s se 122r 

Pos i t i e . . . . • •. .: h or i zontaa l / v-f'rtÏkaa l* 
1--.,----- - ------.-------------------------- --- ------- ----------------==---- ------==;=--o=-::c:===---.,......--,,=--=-l _. 

~-~ --- --- -~-- --- - -
}:"Pélc :iu--i t .... . .. 

-
\·: 2rJTjt"' \·: i ~ : s(: l tn d 0PPE: T V]2k. 

Lo[?ri t iT: :i ser, t (;j~;)('rnt\Jur'\'e r sc11 il ( L~'iTD ) 

-Aánt al p;: ~s é[esp i jp z i j àe - -- . 

Aan t a l p2S5é[eS jl,;~ntelzijde 

Koud: t :i e f.::kLo r U-aD (Jein . O, ï5 ). 

Gek OT r i s ee rcle U'iTD. • 

· 1912 . 

: .. 5!.? . 
. kl" (be Tekend) 

2 m (be r ekend ) 
2 -- -

.. W/m K( gl obaal) -822 
• :.-~_ ot 

: . 
: ~. 5 

1r 

r 

: 8.88· 

' 4r .1 

. .2~.~ ... oe 
1------------------------------------------ - -- ----- --------------.--------------------------- ---1 

BEDRIJFS KONDITIE S : 
------------------------------------------------------------,---------------.----------------

So(>r t fl u j Gum 

G~mjdde l de soorte l ij k e v~rrnte .. 

Ve r à2!!Jp in gZ'·"-,,,nn t e .• 

Te l71pe r a tuur 11\ 

Temp e ratuur UIT 

Druk 

. . . . k g /s 

· . kg/s 
o 

. .. k J /k g· C 

. .... KJ/k g 

. bar 

Hantelzijcle 

Ç5/ Ç6. nJ jSQ

~.?79 . 

2 .779 . 
1.67 

· ~7~ . .. 
....... 

· 21 .. 6. . . :' 

.2(17..2. . . . 
· 2.5. . . . . . 

P i jpz ijde 

a.lkçm~n. . . . 

.2.779 .... 

2.779 
.74 

~7Q ... 

· ?5~.~ . 
· 7r .. (1. . 
· Z5. . . . 

~o~sty, ij- stool 

Ll t. : -Fy s j ~ che Tran~ port \, (> rschi jn s elen I, Smi th en St arrnners (1973) 
-Coll ege i20-A, App a rat en voor de Procesindustrie,Hfdst.IV, 

App a r a t en vnor ~8nn t eov e rdr a cht; E.J.de Jong(1978) 

* Doorstr epen ~at niet 
van toepassing is 

-I 
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Apparaat No: H5 H6 H7 F 9 

Pij penwarmte- Pij penwarmte- Waterkoe Ier Pij penfornuis 

"Benaming, wisse laar wisselaar t.b.v. t.b.v. 

type 
reae tor product reactorproduct reae tor pr odue t Is?s iv-voedi ng 
/ H

2 
- purge / vloeistof 

-Y8 

J'led i urn 

pi jpen-/ reactorproduct reae tor pr odue t reactorproduct reae torvoed i ng 

nante lzijàe / H
2 

- purge /vloeistof YB /koelwater / .... . -

Capacitejt, 

ui t f ewi s ~.c lde 238.3 11 78. r 471.4 743.r 
. . . . - . - . - - -

warmte in k\.f • . -- - . -- - -
_.-. -

' ... 'armte" .. i s se 1 end 

_Dppevl. _in 2 25.2 38.9 22.(' 5.4 rn . - -- - ._- ---. - _. - -- --- ---- -~ - _.~.-. -- ---- ---. - ---

~-T1téll se rie{ 
.-

.,G.. , 4 paral J e ' 

;,;: --- . -- - - -~- - - .- .. -_0_- _ . 
Abs. e-f -eff, 

èruk in bar 
----- - 25/ 25 - ---Z57 25 - -.- --

257-:~ 25; . ... -:--- _.-
r,l t~ C:J - / 
;;aLtelz ijde 

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

t emp . in / uit 

ir: or, 

pijpzijde 25r/ 214 214/ 85 85/35 196/ 25r 

mant e lzijde 35/ 230 35/18r 20/40 

S'[)€ciaal te ge -
bruiken !!lat. 

~ 
aangeven wat bedoeld wordt 

Fll 

Pijpenfornui~ 

t.b.v. 
H

2
- purge 

H -
2 

purge 

I ~ - ... -

30.r 
--- -

-_. - -- - -
-

r.3 .- . --. - - -_. --
-

. 

_.-
25T -.-.. 

.. 

-

227/ 250 
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Apparaat No: H 13 

watel koe Ier 

Benamine, t.b.v. 

type desorptie-
strO:J~ 

l'iedium desorptie-
I 

S~TDO··.l " 
pijpen-I !(oe I Vloter 
mantelzijde 

Capaciteit, 

uitgewisselde 1 rQ_. ? 
- -- -

warmte in k\-! • 

\.:armtewisselend 

op-pe.vl._ 
2 

~J-_ in~ -

f - t 1 se~te{ lc:.D a para.!. _! e 

-efef-f:. ~ -- .- --~ 

Abs. 

àruk in bar 

--:-D"i jpen~--/ 
- - - - ?5/ 

-_._-

:-::antelzijde 

temp. I uit 
---

in 

ir! or 

pijpzijde r-'5r .I r.''' .L 

mar.tE:lzijde ~ r / 4(' 

Speciaal te ge-
bruiken mat. 

-34-

H 15 

luc'ltkoeler 
t.b.v. 
ei ndpr oduc t 

e illc' product / 
lucht 

1 ?7 .'1- - -- - - - -

-- -- - - - -

--_--47.3 --- ----- --- - _0_" - ----- - --- -- --

- ---- " .- -. -- ---~.,.-~---- -- --.'-.'- .-

251-- _.- ---- - - -" .. _. --.. ------ - ----- --
--

--- --- ,-, - -- ---

---

-
-

7 r-/ cr 
.) 

"c; /1 r 
.J .. 

i( 
aangeven wat bedoeld wordt 
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Apparaat No: P4 V8 V 1(' V 12 V 14 

Isomer isatie- Ho.izontale « Peserve vat Desorptie vat Adsorptie vat 
Benaming , reoctor vloeistof gas- Isosiv unit 1505 iv unit Isosiv unit 

type gepakt bed 
afsche ider 

gepakt bed 

3( 
, 

- Ab s . g..f.--s -f-f __ 

dru k i n ba r 25 25 25 25 25 

tem p . i n oe 25r 35 25r 25r 25r 

Inh oud in m3 126 15 15 15 

Diam. in_ m - _3.5 - - -- -1.7 -- - -1 .7 - - -1 .7 -- -' 

1 of h in 
-- - -- - -

!TI 14 6.6 6.6 6.6 

1---- * -- -- ._--- '----- -- - - - -- - ... ~--- ---- - . --- - - -----
',;u ITfng : 

-

s..cho t e l s-ö.ö. n t-. 

1- ·va s-te pakking -'- - --- .- - -- ----- - - -- ----- - ._------ ---' - .----- -~-". ----

katalys ator- Platina op 

type - zeoliet - - .-- -- -- -- ---- - _ ... _ ... -- -_. __ .-

- . , - vo rm bolvorm 

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

Adso.bens molzeef 5A 0 
mol zeef 5A

o 
molzeef 5A 

() 

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

~,p'ö'c i aa l t e g e-

bruiken mat. 

aantal 

serie/paral l el 

lu 
I 

'u 
3( aangeven wat bedoeld wordt 
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Apparaat No: 

Benaming, 

type 

Abs.of eff. '* 
druk in bar 

temp. in oe 

I Inhoud in m3 
I 

IV Diam:- in - m 

1 of h in m 

-----
- ,Tulling:* 

schot.els-aant. 

vaste pakking 

katalysator-

\J 
type 

" - vorm 
-.. - ......... . 

Spec iaal te ge-

bruiken mat. 

aantal 

serie / l'a!'allel 

u 

I '..) 

I 

V 16 

Horizontale 
vloeistof 9as
afscheider 

4 

50 

-36-

* aangeven wat bedoeld wordt 
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11. I. Investeringsberekening 

Ter berekening van de investering in de proceseenheden (IB) is gebruik 

gemaakt van Taylors "process step scoring" methode (1 it. 21). Deze 

methode wordt in literatuur 13 als meest betrouwbare aangemerkt. 

Het schema van de "significant process steps" is afgebeeld in figuur 

11. I 

V 8,0 t/hr t, 0,7 t/hr 

r-----'-----, r----J---, 
1 , I ! 
! SEPA- i VAPO- I L_______ _ ~ j! ! 

- ---., ---- -- j RA TE i . 
. i RI SE I 
L. ___ --l-----J L---r----_J 

! ! 17,3 t/hr 
i _ ______ ... __ ._ ... - -- " .. -. --> - --- --~i 

7,3 t/hr i 
! 1-4-_ 

ICOHPRESS 

10 t/hr 

FEED 

figuur \\.1 Significant process steps volgens Taylor 
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De bijbehorende - scores ~Qor_ d~ze_~~~essta~pen zijn verzameld ~n 

tabel I I. I 

tabel I I. I Step scores volgens Taylor 
.. 

~ <ll . . . bO !-< <ll X 
;:l S !-< 0- rJJ ç: <ll !-< <ll 

0- OM ~ e <ll OM .c 0 "Cl 

.c ~ rJJ <ll !-< e ~ u ç: 

bO c: ç: ~ 0- m 0 rJJ OM 

;:l 0 0 (l) 

0 OM U ~ rJJ 

~ u .IJ rJJ 

.c u 4-1 rJJ (l) 

.IJ m 0 c: 
(l) OM OM 

. ~ . .IJ .-< 

.-< ~ .-< ~ 

(l) '" 
;:l rJJ 

~ S e 0 
u 

compress 0 0 1 0 l,S 0 0 2,5 1 ,9 

-

vaporise 1 0 1 0,5 ° 0 0 2,5 I ,9 

adsorb 1 ° 1 0,5 0 ° a 2,5 1 ,9 

d i-sLi-l- -- - - 0 lL. _ I __ a ° 0 1 2 1,7 
.- - - f----- --- - --- --- - ~ -

desorb -1 ° 1 0,5 ° a 0 0,5 1,1 

-- ----- - --1----- I 
reac t 0,5 -" -0- -- r 0,5 -0 - 0 0 1,3 -- ----.~--- .~--.. _-

separate 0,5 ° I 
1 0 0 0 0 0,5 I1 , 1 

1 1 1 

+ 

t o tale costliness_ inde x Cl 1: 10,9 

De investeringskosten kunnen nu met de volgende formule berekend 

word en: 

IR (in 'n kL) = 42. (yearly capaci ty 

In ons geva l levert dit: 

° 39 ~n 1000 tons)' . Cl 

I
B 

(in'n f) = 42 . (80)°,39. 10,9 = 2,5 miljoen f 

Inflatiegecorrigeerd m.b.v. de E.P. plant index wordt dit: 

I
B 

(in '82 f) = 2,5 . 300 / 192 = 3,9 miljoen f 

Omdat we er van uit gaan dat de TIP-plant geintegreerd wordt in een 

reeds bestaand complex nemen we voor de overige invest~ri?ge~ (site 

en off-site development) een extra bedrag van slechts 15% aan. Het 

totaal te investeren bedrag wordt dan 4,5 miljoen f ('82), wat over

eenkomt met ongeveer 6,8 miljoen $ ('82) 
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l, .1 

Ter- vergelijking mettäbel 11 :Z,- -eên îitera tuur kcisTènoverzî-èb-t -; 

wordt met de Taylormethode ook de investeringen voor een 8000 BPSD 

installatie berekend, er van uit gaande dat de costliness index niet 

verandert: 

I
B 

(in' 77 kf) 

Inflatiegecorrigeerd: 

42. (240)°.39. 10 ,9 = 3,9.103 

Incl. overige investeringen 

. - ---
6,1 miljoen f ('82) 

7,0 miljoen f ('82) 

10,5 miljoen $ ('82) 

De inves teringsberekenin g met behulp van de ze methode valt dus zo'n 

20 pr ocent t e l aag uit. 

t abe l 11. 2 litera tuur kostenoverzicht (lit. 6,7 en 9) 

Inve stments (basis 8000 BPSD 

fe ed i ncluding" s-t aba I i zer ~ 

$ -pe r BPSD capacity) 

Cat a l ys t (inc luding noble 

me l al and adso rbent) 

Fi rs t cha r ge , $ per BPSD 

- 1976 1978 

450 810 

170 180 

19 82 

470 

. ~-.~ -=-_-::-ca p ac:Lt y 

r eplacement aprox . % of fir s t 

cos t 

Typi ca l requirements (inc l. 

st abili ze r per bbl feed) 

Ele e tri e ity, k\-Jh 
3 Fue l, 10 Btu 

Stearn , low pres.,lb 

Hydrogen, sef 

Water cooling, gal 

70 

4,6 

155 

65 

95 

70 

3, I 

120 

45 

100 

60 

4,0 

120 

35 

120 

160 

. De katalysatorkosten worden overgenomen uit tabel 11.2 en bèdragen 

voor onze plant 1,27 miljoen ('82) $. Een tweede vulling kost 60 % 

van dit bedrag : 0,76 miljoen ('82) $ 



I I 

I ' ~ - -
1 
I 
i-.J 

'...) 

I 
IJ 

________ -40-::- __ _ 
~------- - -- ---~---c=----

We schrijven de plant in JO jaar af, voor de levensduur van de kata

lysator wordt 5 Jaar genomen. 

In 10 jaar moeten we dan afschrijven 

plant 

katalysator 

6,8 miljoen $ 

1,27 miljoen $ 

0,76 miljoen $ 

8,8 miljoen $ 

Met een rentelast van 10 procent komt dit op een bedrag aan rente 

plus aflossing van 1,4 miljoen $ per J aa r. 

11.2. Productiekosten 

Personeelskosten 

~r_ \v?r_~t uitgegaan van een personeelsbezetting van 5 man per dag. 

De jaarlijkse kosten hiervoor bedrage n ongeveer 0,15 miljoen $. 

Onderhoud 

Het onderhoud aan de plant wordt geschat op 2,5 procent van de inves-

teringskosten 0,22 miljoen $ 

Utilities 

prlJs jaarverbru ik kosten 
(miljoen $) 

stookolie f 550/ton 638 ton 0,113 

waterstof 3 3 I " 0,031 f 0,20/m 488000 mg 
~ 

. ', .... 

koelwater f 0,08/m 226000 m 0,006 

electriciteit f 0,15/k\.Jh 324800 kWh 0,016 

____ I..!-.3. - De kostprijs per RON-barreL 

De totale jaarlijkse kosten bedragen 
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I 
I 
I 
I....) 

--J 

I ï r ~·~ .. ~ 

, r 
I 
I -

rente en aflossing 

personeelskosten 

onderhoud 

stookolie 

waterstof 

koe hva ter 

electriciteit 

---miljoen $ -(! 82) 

1,4 

0,15 

0,22 

0, 113 

0,031 

0,006 

0,016 

1,94 miljoen $ ('82) 

De plant produceert ongeveer 2700 BPSD, dit is ongeveer 900.000 

barrel s per jaa r. De verhoging van het oc taangetal t.O.V. de voeding 

bedraa gt 16,3 RON eenheden. 

De prijs per- RON-barrel is dan: 

1,94 miljoen $ ('82) -

0, 13 $ 

.16,3.900.000 
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symbool 

a 

omschrijving 

specifiek oppervlak van een deeltje 

costliness index 

deeltjes diameter 

diameter 

eenheid 

(m,mm) 

(m) 

correctiefactor voor warmtewisselend oppervlak 

enthalpie 

(-) 

(kJ/kmol) 

(kj /kmol) 

($, E, kE) 

(-) 

reactie-enthalpie 

investering in de proceseenheden 

evenwichtsconstante 

L -- lengte (hoogte) 

M massastroom 

Q warmtestroom 

-=-_ -'-----= __ ~e=-c.-:.-_-Reyno lcis=numb.eC _ __ -_ ----- -----""'-~_~ 

Sentropie 

T temperatuur 

u superficiele snelheid 

- u warmt eoverclra ch t-scoëff-ic iéln 

porositeit 

r, dyn-amisc-he -viscositeit 

dichtheid 

subscript 

b bed 

r reactor 

p particle 

(m) 

(kg/s)

(kW) 

---(=- -'-) -==: 

(kJ/kmolOC) 

(oC) 
_ _ ~-_.- T_ ~ __ .:-< __ 

(m/ s) 
2 0 

__ -~_-::-- -{-k-J I-(:h-r-. m .- C) ) --

(-) 

- ~--'-=----orsr~) ~--
3 (kg/m ) 
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