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SAMENVATTING

Dit fabrieksvoorontwerp betreft de produktie van 10° ton per jaar
cyclohexaan uit benzeen en waterstof. De hydrogenering vindt plaats
over vaste katalysatorbedden (Pt/Al1,0,) bij een gemiddelde temperatuur
van ca. 290 °C en een druk van ca. 19 atm.

De reactiewarmte wordt gebruikt voor de opwekking van
middendruk-stoom. In een eindreactor wordt het 1laatste benzeen
omgezet (ca. 5 mol%) bij ca. 200 °C en 19 atm. Er wordt gewerkt met
een overall waterstof/benzeen verhouding van 15 / 1 . Na de
hydrogenatie vind er een gas/vloeistof-scheiding plaats bij
18 atmosfeer en 30 °C, waarna het eindprodukt naar een stabilizer
geleid wordt. De stabilizer is doorgerekend met PROCESS en is
gedimensioneerd volgens de methode van Zuiderweg.

Het zo geproduceerde cyclohexaan is 99.99 massa% zuiver en bevat
ca. 0.5 ppm benzeen.

Uit de kosten berekening blijkt een Pay Out Time (POT) van ca.
2 jaar, een Return Of Investment (ROI) van 18.5% , en een Internal
Rate of Return (IRR) van 45% . De totale investeringskosten, geschat
met de methode van Wilson, bedragen 65.4 Mguldens, en de winst in het
eerste jaar is 10.1 Mgulden.
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CONCLUSIES EN AANBEVELINGEN

Het blijkt technisch goed mogelijk te zijn om op tamelijk eenvoudige
wijze cyclohexaan te produceren via hydrogenenatie van benzeen in de
gasfase, over een gepakt bed.

In de literatuur ontbreekt het aan voldoende gegevens over de
kinetiek van de benzeen hydrogenering, waardoor het niet mogelijk was
om nauwkeurige reactorberekeningen uit te voeren en zo tot een
temperatuur profiel te komen over de reactor-bedden.

Uit het fabrieksvoorontwerp blijkt dat het door ons ontworpen proces

economisch rendabel 1is met een netto winst van 9.55 Mgulden in het
eerste jaar.

Het verdient aanbeveling om meer te weten te komen over de kinetiek
van de benzeen hydrogenering. Met goede kinetiek gegevens kunnen dan
temperatuursprofielen over de reactorbedden berekend worden, wat
mischien tot een andere reactorkeuze 2zou kunnen leiden. (bv een
reactor welke intern gekoeld wordt door middel van buizen waar de
koelvloeistof doorheen gaat, dit zou goedkoper kunnen zijn dan de door
ons gekozen opstelling)

Van belang ten aanzien van dit alles is hoe snel de temperatuur in
een Kkatalysatorbed stijgt, stijgt de temperatuur te snel dan zullen
er, bij gebruik van een reactor koelproblemen ontstaan.

/\-’_\_’N,——-\
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1 INLEIDING

De opdracht van dit fabrieksvoorontwerp was het ontwerpen van een
proces voor de produktie van cyclohexaan via de hydrogenatie van
benzeen, over een vaste katalysator.

Cyclohexaan wordt op twee manieren geproduceerd, door hydrogenatie
van benzeen (97 % van de totale produktie)

By * BH, LT ¥ Gl (AH°r = =49.25 kcal/mol)

benzeen = waterstof cyclohexaan

| en door fractionele destillatie uit cyclohexaan bevattende

koolwaterstofstromen.

Meer dan 95 % van het geproduceerde cyclohexaan dient als grondstof
voor de bereiding van de monomeren van nylon-6 en nylon-6,6, zie
figuur 1 (lit.1).

FIGUUR 1: Syntheseroute van nylon-6 en nylon-6,6 uitgaande van benzeen
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H
4 CAPROLACTAM CYCLOHEXANONEOXIME

l SELF CONDENSATION
POLY-HEXAMETHYLENEADIPAMIDE

HEXAMETHYLENEDIAMINE NYLONES6 ) NYLON 6

Verder wordt cyclohexaan nog gebruikt als apolair oplosmiddel voor

onder andere cellulose, ethers, vetten en rubbers.
De wereldproduktie van cyclohexaan is, door stijging van het gebruik

van nylon, gestegen van 2.3 Mton in 1967 tot ca 4.2 Mton nu. De
verwachting is dat ook de komende jaren de cyclohexaan produktie
enkele procenten per jaar zal stijgen (lit.2, 3, 4).
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2 UITGANGSPUNTEN VAN HET ONTWERP

Als uitgangspunt van het ontwerp werd gekozen voor een fabriek met
een produktie van ca 10° ton cyclohexaan per jaar, bij een werkperiode
van 340 dagen per jaar.

De benzeen voedingsstroom, bijvoorbeeld afkomstig uit een
hydrodealkylatie proces, komt het proces binnen met een temperatuur
van 25 °C, een druk van 1 atm en 1is samengesteld uit 99.3 mol% \ .~

benzeen, 0.06 mol% cyclohexaan en 0.01 mol% normaal-hexaan. De 0

waterstof voedingsstroom, bi jvoorbeeld afkomstig uit een

stoom-reformer, komt het proces binnen met een temperatuur van 25 °C,

een druk van 20 atm en is samengesteld uit 96 mol% waterstof, 3 mol% (.
: P s s ) 4WJ__,&«

methaan en 1 mol% ethaan. Beide stromen zijn fan?},XELJ' Y, .

In het door ons gekozen proces wordt de reactie warmte afgevoerd
door indirecte koeling, waarbij MD=-stoom wordt geproduceerd. We nemen
hierbij aan dat het water vloeibaar op 10 atm en kocktemperatuur het
proces binnenkomt en stoom van 10 atm en 220 °C het proces verlaat.
Bij het gebruik van stoom voor de opwarming van de processtromen wordt
aangenomen dat het stoom geheel gecondenseerd wordt, maar niet wordt
onderkoeld.

De belangrijkste eisen waaraan cyclohexaan, dat gebruikt wordt voor
de nylon synthese, moet voldoen zijn: zuiverheid groter dan
99.9 massa% en maximaal 5 ppm benzeen.

De in het fabrieksvoorontwerp gebruikte fysische en thermodynamische
gegevens van grondstoffen, produkten en hulpstoffen zijn vermeld in
bijlage 1.

Bij berekeningen is aangenomen dat alle gassen zich gedragen als
ideale mengsels van ideale gassen en is de (druRafhankelijkheid vaq;EQ,
AHv en AGf)buiten beschouwing gelaten. '

In bijlage 2 zijn de chemiekaarten van de in het proces voorkomende
stoffen opgenomen (1lit.5). Hierop staan de belangrijkste gegevens
over explosiegevaren, brandbaarheid en giftigheid van de stoffen
vermeld.
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3 BESCHRIJVING VAN HET PROCES

De hydrogenatie van benzeen tot cyclohexaan wordt uitgevoerd in de
gasfase, met platina op alumina als katalysator, in vier gepakt bed
reactoren in serie (R5, R7, R9, R12).

De waterstof voedingsstroom wordt samengevoegd met de waterstof
recyclestroom.Deze stroom wordt verwarmd tot 188 °C met de
produktstroom uit de vierde reactor (H3), op
reactie-temperatuur (250 °C) gebracht met HD-stoom (H4) en vervolgens
naar de eerste reactor geleid.

De benzeen voedingsstroom (1, 1 atm, 25 °C) wordt eerst op
reactiedruk (P1) en -temperatuur (H2: g, 20 atm, 250 °C) gebracht en
vervolgens gelijk verdeeld over de eerste drie reactoren.De overall
waterstof/benzeen verhouding bedraagt 15/1. ’

In de eerste drie reactoren wordt de toegevoerde hoeveelheid benzeen
voor ca 94 % omgezet. Hierdoor treedt in elke reactor een
temperatuursstijging van ca 84 °C op. Na de eerste en de tweede
reactor wordt het reactiemengsel gekoeld tot 250 °C (H6, H8) en na de
derde tot 200 °C (H10). De koeling gebeurt door warmte uitwisseling
met water. Het water wordt hierbij omgezet in MD-stoom.

De laatste reactor dient voor de volledige omzetting van benzeen,
De ingangstemperatuur bedraagt 200 °C en de uitgangstemperatuur
208 °C. De hoeveelheid benzeen in de uitgaande stroom bedraagt dan
nog ca 0.5 ppm. De drukval over de gehele reactiesectie
(= reactoren + koelers) bedraagt 2 atm.

De produktstroom uit de vierde reactor wordt tot 30 °C gekoeld, door
achtereenvolgens warmte uit te wisselen met de waterstofstroom naar de
eerste reactor (H3) en koelwater (H13). Hierna wordt de stroom,
waaruit het cyclohexaan gedeeltelijk gecondenseerd 1is, naar een
gas/vloeistof-scheider (V14) geleid.

Van het gas uit de gas/vloeistof-scheider wordt 2 % gespuid om de
opbouw van methaan en ethaan, aanwezig in de waterstof voeding, in het
proces te voorkomen. De rest van het gas wordt na compressie tot
20 atm (C11) gerecirculeerd.

De vloeistof uit de gas/vloeistof-scheider wordt opgewarmd met de
bodemstroom van de stabilizer tot 170 °C (H15) en naar de
stabilizer (T16) geleid. In deze kolom worden de lichte componenten
(waterstof, methaan, ethaan) die nog in het cyclohexaan zijn opgelost
verwijderd.

Het topprodukt, dat bestaat wuit de 1lichte componenten plus een
kleine hoeveelheid cyclohexaan, wordt gespuid.

Het bodemprodukt is cyclohexaan met een zuiverheid van 99.99 massa%.
Deze stroom verlaat na koelen en druk aflaten het proces met een
temperatuur van 30 °C en een druk van 1 atm.

Het proces kan worden opgestart door gedurende enige tijd waterstof
door het systeem te leiden. Hiermee wordt het proces op druk gebracht
en de katalysatorbedden op reactie-temperatuur. Vervolgens kan de
toevoer van benzeen worden gestart.
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4 PROCESCONDITIES
4.1 Thermodynamica

CHe =+ 3 H, ¢ > 8 . (AH°r = =49,25kcal/mol)

benzeen waterstof cyclohexaan

De hydrogenatie van benzeen tot cyclohexaan 1is een exotherme

reactie. De evenwichtsconstante wordt gegeven door de formule
(1it.6):
-AGSE
Kp = exp
R.T

waarin:

Kp = evenwichtsconstante

AGf = vrije reactie enthalpie (J/mol)

R = gasconstante = 8.3143 (J/mol/K)

T = temperatuur (K)
In bijlage 1 is AGf gegeven als functie van de temperatuur. Hiermee
is Kp als functie van de temperatuur berekend. De resultaten zijn
uitgezet in grafi s

Het evenwicht kan ook beschreven worden met de formule:
, ) L &'4 5 \‘ |
Pe e ===, . A S \
kp - T m P AT TN et )
Pb+Ph? o 'n (/ ; -t
hrt

waarin:

Kp = evenwichtsconstante

Pc = partiaaldruk van cyclohexaan

Pb = partiaaldruk van benzeen

Ph = partiaaldruk van waterstof

Uit bovenstaande formules kan worden afgeleid dat het evenwicht naar
rechts verschuift bij lagere temperatuur, hogere druk en hogere ‘?
waterstof/benzeen verhoudingen, =zie figuur 2 en 3 (1it.7). De &o~ .j¢
aanﬁgirgﬁéfa\vah inert heeft een negatieve invloed op het evenwicht. M”gdgl

\ﬂ’ ¥ MAM) ~A \
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4,2 Keuze reactiefase

De hydrogenatie van benzeen tot cyclohexaan kan zowel 1in de
vloeibare= als 1in de gasfase worden uitgevoerd. Wij hebben gekozen
voor hydrogenatie in de gasfase. Enkele belangrijke voordelen van de
gasfase hydrogenatie ten opzichte van vloeistoffase hydrogenatie zij@:

o s’
- Gasfase hydrogenering is veiliger, omdat de verblijftijd in de
reactor veel korter 1is dan bij vloeistoffase hydrogenering.

Hierdoor is het“EBgéslagen volume en de chemische energie in de

reactor veel kleiner (1it.8).

- Bij vloeistoffase hydrogenering bestaat de kans dat er, door

plaatselijk onvolledige menging, hot spots optreden in de reactor.‘
Hot spots kunnen aanleiding geven tot ongewenste bijreacties zoals

de 1isomerisatie van cyclohexaan tot methylcyclopentaan en kraken
van cyclohexaan. De kans op hot spots bij gasfase hydrogenering is
heel klein (1it.9)

- Gasfase hydrogenering wordt bij hogere temperaturen uitgevoerd
dan vloeistoffase hydrogenering. Hierdoor is het mogelijk om de
reactiewarmte af te voeren via stoomproduktie.

Een nadeel van de gasfase hydrogenering ten opzichte van de
vloeistoffase hydrogenering is: Gasfase hydrogenering wordt bij
hogere temperaturen en lagere drukken uitgevoerd dan vloeistoffase
hydrogenering, hierdoor 1is een grotere waterstof/benzeen verhouding
nodig om volledige omzetting van benzeen te verkrijgen. Dit
resulteert in grotere stromen door de reactoren en een grotere
waterstof recyclestroom.

(

|
|
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4,3 Keuze reactoren en reactie omstandigheden

Daar de kook- en smelttemperaturen van benzeen en cyclohexaan dicht
bij elkaar 1liggen is de scheiding van deze stoffen moeilijk (vorming
azeotroop, zie bijlage 1). De hydrogenering moet daarom zo volledig
mogelijk worden uitgevoerd. De huidige processen produceren
cyclohexaan waarin nog maximaal 5 ppm benzeen aanwezig is (1lit.2).

De hydrogenatie van benzeen tot cyclohexaan is sterk exotherm
(AH°r = =-49,25 kcal/mol). Bij toenemende temperatuur verschuifd het
thermodynamische evenwicht in de richting van benzeen (zie H4.1), het
reactiemengsel moet dus gekoeld worden om volledige omzetting van
benzeen te verkrijgen.

Ook om de vorming van ongewenste bijprodukten te voorkomen mag de
temperatuur niet te hoog oplopen. Bij temperaturen boven de 420 °c
gaan de volgende reacties een rol spelen (lit.10):

- isomerisatie van cyclohexaan tot methylcyclopentaan
- kraken van cyclohexaan en benzeen.

Behalve door koeling wordt een volledige omzetting van benzeen ook
verkregen door te werken bij verhoogde druk en waterstof/benzeen
verhouding. Hogere drukken geven echter wel aanleiding tot hogere
compressiekosten en duurdere apparatuur, terwijl hogere
waterstof/benzeen verhoudingen leiden tot grotere stromen door het
proces. Een voordeel van hogere waterstof/benzeen verhoudingen is dat
de koolstof afzetting op de katalysator afneemt.

Door de industrie zijn verschillende processen ontworpen voor de
hydrogenatie van benzeen. De processen verschillen vooral in de
manier van temperatuurscontrole en warmte afvoer. Hiervoor worden
bijvoorbeeld multi-bed reactoren, meerdere reactoren of reactoren met
koelbuizen gebruikt. De koeling kan direct gebeuren door het
terugvoeren van een deel van het geproduceerde cyclohexaan en/of
toevoer van koude benzeen voeding tussen de bedden of reactoren. De
koeling kan ook indirect gebeuren door warmte uitwisseling tussen de
bedden of reactoren in een warmte wisselaar. De reactie
omstandigheden waartussen de gasfase hydrogenatie meestal wordt
uitgevoerd zijn: druk 20 - 30 atm, temperatuur 200 - 400 °C en
waterstof/benzeen verhouding 10/1 = 20/1. In bijlage 3 zijn de
flowschema's en enige gegevens van enkele bestaande processen vermeld.

Wij hebben gekozen voor vier reactoren in serie. Het waterstof
wordt in de eerste reactor ingevoerd en het benzeen wordt gelijk
verdeeld over de eerste drie reactoren. De ingangstemperatuur van de
eerste drie reactoren is 250 °C en van de vierde reactor 200 °C. De
druk is 20 atm en de overall waterstof/benzeen verhouding is 15/1. Na
de eerste drie reactoren wordt het reactiemengsel gekoeld in een
warmtewisselaar, waarbij MD-stoom wordt geproduceerd.

Onder deze omstandigheden wordt de toegevoerde hoeveelheid benzeen
in de eerste drie reactoren voor ca 94 % omgezet. Hierbij vindt er
per reactor een temperatuursstijging plaats van ca 84 YL,
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de vierde reactor wordt het benzeen volledig omgezet Dbij

W\ gemiddeld 204 °C. In de uitgangsstroom is nu nog ca 0.5 ppm benzeen
aanwezig. -

De belangrijkste pluspunten van de gekozen opzet zijn:

Er vindt volledige omzetting van het ©benzeen plaats bij deze
reactie omstandigheden.

Bij de hoge temperaturen van de eerste drie reactoren is de
reactiesnelheid groot.

De temperatuur van de eerste drie reactoren is hoog genoeg om
MD-stoom op te wekken,

Door het benzeen over de eerste drie reactoren te verdelen, kan de
eindtemperatuur van de reactoren nooit te hoog oplopen, daar deze
direct afhankelijk is van de toegevoerde hoeveelheid benzeen.
Bij volledige omzetting van de toegevoerde hoeveelheid benzeen
zal de uitgangstemperatuur van de reactoren ca 350 °C bedragen.
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4,4 Katalysatoren en kinetiek

De hydrogenatie van benzeen tot cyclohexaan wordt altijd katalytisch
uitgevoerd. De meest gebruikte katalysatoren zijn platina, nikkel en
palladium. In het algemeen is de katalysator gebonden aan een drager
bijvoorbeeld alumina of silica, nikkel wordt echter ook toegepast als
Raney-nikkel. De gebruikte katalysatoren zijn allemaal zwavel
gevoelig (1it.2).

Als katalysator voor ons proces, hebben wij platina op alumina
gekozen. Alhoewel platina het duurste metaal is wordt deze
katalysator toch het meest toegepast voor de hydrogenatie van benzeen,
omdat platina de hoogste activiteit heeft en het minst zwavel gevoelig
is. Veel gebruikt wordt een katalysator met 0.3 gew% platina, waarin

de platinakristalietjes ca 10 A groot zijn. De 1levensduur van

zo'n katalysator is 4 = 6 jaar (lit.11).

Over de kinetiek van de gasfase hydrogenatie van benzeen tot
cyclohexaan onder industriele omstandigheden is weinig bekend. Er
zijn enige publikaties over de kinetiek van de gasfase hydrogenatie
(1it.12,13,14), maar deze zijn gebaseerd op laboratorium experimenten
bij 1lage druk en temperatuur. Deze gegevens zijn moeilijk
extrapoleerbaar naar hoge temperatuur en druk, omdat dit gepaard gaat
met verandering van de orde van de reactie. Bij 1lage druk en
temperatuur is de reactie nulde orde in benzeen en eerste orde in
waterstof. Bij hogere temperatuur en druk 1loopt de orde van de
reactie voor waterstof op van 1 naar 3 en de orde van benzeen van 0
naar 0.5, zie bijlage 4.

In de industrie wordt vaak gewerkt met een bij reactie
omstandigheden gemeten LHSV (= liquid hourly space velocity) van de
katalysator. Dit getal geeft de hoeveelheid benzeen die per eenheid
van tijd en per eenheid katalysator kan worden omgezet. Hiermee kan
de benodigde hoeveelheid katalysator berekend worden.

Via de DSM hebben wij de LHSV, van de door ons gekozen katalysator,,

verkregen bij een gemiddelde bed temperatuur van 300 °C. Hiermee
hebben wij de benodigde hoeveelheid katalysator berekend, zie H5.1. ?f\ﬁf:”
\ b “ ! &
W o 4
¥
WO\ >
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4,5 Veiligheid

Het grootste veiligheidsrisico wordt in dit proces gevormd door de
explosiviteit en grote brandbaarheid van de in het proces aanwezige
componenten, De waarden voor de brandbaarheid en explosiegrenzen
staan vermeld op de chemiekaarten in bijlage 2.

In het proces zelf wordt er niet met zuurstof gewerkt; de risico's
ontstaan dan ook pas bij blootstelling aan de lucht via lekkages. Dit
zal dus met de nodige veiligheidsmaatregelen voorkomen moeten worden,

N~

Doordat de benzeenvoeding verdeeld wordt over de drie reactoren is
het uit de hand 1lopen van een reactortemperatuur alleen mogelijk
indien er een koeler uitvalt of de benzeen verdeling niet goed is.
Hiertoe wordt na elke reactor de temperatuur gemeten, bij te hoge
temperaturen kunnen dan maatregelen genomen worden.

Het benzeen is de meest giftige stof van de aanwezige stoffen. Het
cyclohexaan veroorzaakt in tegenstelling tot het benzeen ook bij
langere inademing geen beschadiging van het bloed, en is
waarschijnlijk ook niet kankerverwekkend. Bij hoge concentraties
werkt het cyclohexaan narcotiserend (1it.2).

De toxologische gegevens van de stoffen die in het proces voorkomen
staan vermeld in de chemiekaarten.
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5 REACTORBEREKENINGEN
5.1 Hoeveelheid katalysator

In de eerste drie reactoren wordt 41 mol benzeen per seconde, voor
97 % omgezet, over een platina op alumina katalysator, bij een
gemiddelde reactie-temperatuur van 290 °C en een gemiddelde druk van
19 atm. Onder deze omstandigheden is de LHSV gelijk aan 1.28
(1 vloeibaar benzeen/ 1 katalysator/ uur). '

Met: pl,benzeen = s5 (kg/m®) [ 1 de ¥ i*‘iud
pkat = palumina & 3700 ) (kg/m?) ;Q(Luiv'~vn M sads /

=

volgt, dat het benodigde katalysator volume gelijk is aan 3.5 m?® pe

reactor. Voor de eindconversie wordt een vierde even grote reactér 7.

toegepast. De totale hoeveelheid katalysator bedraagt dan 14 m®, ¥ }¥
Stel de diameter van een bed is 1.5 m, dan wordt de hoogte 2 m.

5.2 Drukval over de reactoren
De drukval over een gepakte reactor kan worden bepaald met de

relatie van Ergun (1it.15):

(1 - ¢) H

Ap = 1.7 » ——————.(pg.ng)-——- N
e’ dr oo
N [y
waarin: 1&\Q \7
€ = porositeit van het bed = 0.40 (m3*/m?) \ A
pg = soortelijke massa van het gas = 4.5 (kg/m?)
Ug = de superficiele gasnelheid = 1,01 (m/s)
H = de bedhoogte =2 (m)
dr = deeltjes diameter katalysator = 7 (mm)

Voor p en Ug zijn de gemiddelde waarden over de vier reactoren
genomen. Uit bovenstaande gegevens volgt, dat de drukval ca 0.2 atm
per reactor bedraagt.
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5.3 Temperatuursstijging en evenwichtsconversie

De temperatuursstijging over de reactoren is te berekenen met de

formule (lit.16)

gemiddelde waar
bijlage 1.

De ¢m,i's zijn
worden:

molenstroom
molenstroom
molenstroom
molenstroom
molenstroom
molenstroom

De temperatuursstijging als functie
met de methode van

). De invoergegevens

de begin temperatuur van de reactor.

worden berekend
computer (1lit.17

is opgenomen in

Bij een bepaalde & en T kan bepaald

is met de formul

Kp = exp

de over de

een functie

benzeen
cyclohexaan
waterstof
methaan
ethaan
n-hexaan

d¢ ) ¢m,i+Cp,i
dT ¢mye =AHr
waarin:
£ = conversie benzeen
¢m,i = molenstroom component i (mol/s)
¢m,,b = ingaande molenstroom benzeen (mol/s)
M g eA™ , Cp,1 = soortelijke warmte component i (J/mol K)
o e vrY®” AHP = reactiewarmte (J/mol)
ST L | = temperatuur (K)
fy=ts 52
¥/ wi’*"De Cp,i's zijn een functie van de temperatuur en kunnen gegeven
worden door de formule:
Cp,i = a + b.T + ¢c.T?
De waarden voor a, b en ¢ voor de verschillende componenten zijn
gegeven in bijlage 1.
De reactiewarmte is ook afhankelijk van de temperatuur. De

reactoren bedraagt 51.97 kcal/mol, zie

van §

¢m,b =

¢ém,C

¢m,h =

ém,m
ém,e
ém,n

bijlage 5.

e:
-AGf Pc
R-T Pb+Ph?

kunnen als volgt geschreven

(1 = E)'¢monb
£-¢m°,b + ¢m°,c
¢my,h = 3-€£.¢my,b
om, ,m

om, , e

¢m, ,Nn

van de conversie kan eenvoudig
Runge - Kutta.met behulp van een
zijn de ingaande molenstromen en
Het gebruikte computer programma

worden of het evenwicht bereikt
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Bij een bepaalde T kan AGf bepaald worden uit bijlage 1 en kan Kp
berekend worden. Kp kan ook afgelezen worden uit grafiek 1. Met de
bijbehorende £ is de samenstelling van het reactiemengsel bekend en
kunnen Pb, Ph en Pc berekend worden met:

om, i
Pi = —— + Ptot
¢m,tot

De resultaten van bovenstaande rekenmethode staan in figuur 4.



Page 19

Figuur Y4: Resultaten van de berekening van de temperatuursstijging
en evenwichtsconversie in de reactoren.

ingaande molenstromen

(mol/s)
waterstof =
benzeen =
cyclohexaan =
methaan =
ethaan =
n-hexaan =
waterstof =
benzeen =
cyclohexaan =
methaan =
ethaan =
n-hexaan =
waterstof =
benzeen =
cyclohexaan =
methaan =
ethaan =
n-hexaan =
waterstof =
benzeen =
cyclohexaan =
methaan =
ethaan =
n-hexaan =

615
13.66
13.49

15187
27.50

0.001

575.64
14,21
26,62

151,87
27.50

0.003 p-1905 atm

535.56
14,52
39.99

15187
27.50

0.004

495. 49
1.16
53.34
151.87
27.50
0.004

_.__%;>___

T=523 K

reactor 1

R5

5

T=610 K

p=20 atm

p=19.8 atm

evenwichtsconversie = 96 %

————{>»——

T=523 K

reactor 2

RT

T=607 K
p=19.3 atm

evenwichtsconversie = 94 ¢

____{>,__

T=523 K
p=19.0 atm

reactor 3

R9

T=603 K
p=18.8 atm

evenwichtsconversie = 92 %

__9__

T=473 K

reactor 4

R12

p=18.5 atm

T=U481 K
p=18.3 atm

evenwichtsconversie = 99.998 %

uitgaande molenstromen

(mol/s)
waterstof = 575.64
benzeen = 055
cyclohexaan = 26.61
methaan = 151,87
ethaan = 27.50
n-hexaan = 0.001
waterstof = 535.56
benzeen = 0.85
cyclohexaan = 39.98
methaan = 151.87
ethaan = 27.50
n-hexaan = 0.003
waterstof = 495,49
benzeen = 1.16
cyclohexaan = 53.34
methaan = 151.87
ethaan = 27,50
n-hexaan = 0.004
waterstof = 1492
benzeen = 2 107%
cyclohexaan = 54,50
methaan = 151,87
ethaan = 27.50
n-hexaan = 0.004
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6 DE WARMTEWISSELAARS

Alle gebruikte warmtewisselaars hebben een pijpdiameter van 25 2.5
mm, en steek 32 mm in driehoek.

Voor de berekeningen van de warmtewisselaars is gebruik gemaakt van
het diktaat apparaten voor warmteoverdracht (1it.18).

Het benodigde warmtewisselend oppervlak van de warmtewisselaars is
berekend met: .

Q
Al: —_——
Utot-AT1ln-F
waarin:
A = warmtewisselend oppervlak (m?)
Q = uit te wisselen warmtestroom (kdJ/s)
Utot = totale warmte-uitwisselingscoefficient (W/m?K)

]

AT1n het logaritmische temperatuursverschil (K)
F = correctiefactor

De overgedragen warmtestroom Q werd berekend met:

Q = ¢m-CpeAT + AHv-¢m + E¢m,iJ/ép,i dT f uwwﬁ

AN
& A SR
, v

waarin:

Cp = de gemiddelde soortelijke warmte van de vloeistoffase

(KJ/mol K) -
Cp,i = soortelijke warmte van de afzonderlijke componenten in
de gasfase als functie van de temperatuur (kJ/mol K)
¢m = totale molenstroom (mol/s)
¢m,i = molenstroom van de afzonderlijke componenten in de

gasfase (mol/s)
AHv = verdampingswarmte van de vloeistoffase (kJ/mol)

Xov l!\vl {)M““’M,'"

ot O

De totale warmteoverdrachtscoefficienten zijn geschat met behulp van
tabellen uit het diktaat apparaten voor warmteoverdracht.

Voor de stoomvormers (de reactorkoelers) en de benzeenverdamper werd
een model opgezet. Voor de stoomvormers werd tevens de totale
warmteoverdrachtscoefficient van het verdampingsgedeelte meer
nauwkeurig bepaald met een berekeningsmethode volgens Monstinki
(1it.18).

Daar waar koelwater gebruikt werd, werd voor de ingaande stroom een
temperatuur van 20 °C aangehouden. De uitgaande temperatuur van het
koelwater is maximaal 40 °C in verband met milieu-eisen en
ketelsteenvorming.
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De benzeenverdamper (H2)

De benzeenstroom wordt bij een druk van 20 atm opgewarmd van 25 °C
tot 220 °C, verdampt bij 220 °C, en oververhit van 220 °C tot 250 °C.
Als verwarmend medium wordt HD-stoom gebruikt. De gebruikte fysische
gegevens staan in bijlage 1.

Benodigde hoeveelheid warmte:
verwarmen: Q = 1305 (kJ/s)
verdampen: Q = 963 (kJ/s)

overhitten: Q = 171 (kdJ/s)
) Q = 2439 (kJ/s)

De hiervoor benodigde hoeveelheid stoom werd berekend met:

ém,st = Q/(Cp.AT + AHv)

waarin:
¢m,st = benodigde hoeveelheid stoom (mol/s)
Cp = gemiddelde warmtecapaciteit van de oververhitte stoom (J/mol K)
AT = temperatuursdaling van de oververhitte stoom naar

condensatietemperatuur (K)
AHvV = condensatiewarmte van HD-stoom (kJ/mol)

Dit levert:

¢m,st

60.2 mol/s (= 1.08 kg/s)

Om tot een redelijke schatting van het benodigde warmtewisselend
oppervlak te komen werd er uitgegaan van een model. Hiertoe werd de
benzeenverdamper gesplitst in een aantal afzonderlijke gedeeltes
waarvan steeds het benodigde warmtewisseld oppervlak werd berekend.
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In het eerste gedeelte wordt het benzeen oververhit van 220 °C naar 250 °C:
Q =171 kd/s

hieruit volgt een temperatuursdaling van 47 °C van het oververhitte stoom:

250 °C 220 °C benzeen
_Q— Ay b —

VA

5 410 °c|

A\

stoom

363 °C

AT1n

151 °C -
125 W/m2K \w~‘\‘

F oW

A = 9 m?

e
]

In het tweede gedeelte van de warmtewisselaar wordt het oververhitte
stoom verder afgekoeld tot condensatietemperatuur terwijl het benzeen
nu verdampt:

= 220 °¢ 220 °C ~ benzeen

\

iy

e
250 °C

363 °C stoom

Q = U410 kdJ/s
AT1ln 72 °C
U = 300 W/m3K
A = 19 m?



Page 23

A

In het derde gedeelte van de warmtewisselaar condenseert ﬁét stoom

terwijl het benzeen verdampt:

220 °C 220 9C benzeen
< — <
b >
250 °C 250 °c © stoom )
J"V"A \
\. \ ‘J\‘ﬂ
Q = 553 kd/s ¥
AT = 30 °C LA P
U = 900 W/m2K v
A = 22m Jer
In het vierde gedeelte van de warmtewisselaar vind de verwarming

plaats van het benzeen van 25 °C
condenseert:

220

naar 220 °C, terwijl het stoom verder

°c benzeen

; g5 "¢
B —

250 °C 250

O
]

1305 kd/s

97 °C

1100 W/m?K
12 m2

ATln

IN

°%C stoom

Het totale geschatte warmtewisselend oppervlak is nu:

61 m?

A -



Page 24

De stoomvormers (H6,H8,H10)

In de reactorkoelers wordt MD-stoom opgewekt, waarbij het water op
kooktemperatuur de warmtewisselaar binnen komt,verdampt wordt bij
180 °C, en oververhit wordt tot 220 °C.

Totale uitgewisselde warmtestroom in warmtewisselaar H6 :
Q = 2836 kd/s
Hierbij wordt 75.0 mol/s stoom geproduceert (=1.35 kg/s).

Ook nu wordt er een model gebruikt om tot een redelijke schatting
van het warmtewisselend oppervlak te komen, waarbij de warmtewisselaar
opgesplitst wordt in twee delen:

In het eerste gedeelte wordt het water verdampt bij 180 °C, en in

het tweede gedeelte van de warmtewisselaar wordt het stoom oververhit
tob 220 “C.

overhitten:

337 C 332 °C . reactiegas
B 1
| Pl
- <
220 "¢ 180 °C stoom
Q = 129 kJ/s
ATln = 134 °C
9] = 100 W/m3K
F = 1
A = 9 m?
verdampen:
~ 332 °C 250 °C . reactiegas
v =
| <
180 *“¢ 180 “¢ stoom
P
,// >‘1
Q = 2707 kd/s n A |
AT1n = 105 °C : [
o ISR e \:J/‘r‘ |
oM |
\\. \ ,//



Om tot ee
berekenin

Als eer
vloeistof

Qmax

waarin:

pl
p"
AHvV
o

g
Hieruit
Qm
bereken

T au
Wi

waarin:

au

Pk

p
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n wat nauwkeuriger benadering van Utot te komen werd een
gsmethode volgens 1it.18 gevolgd.
ste wordt de maximale warmteflux bij het koken van de
berekend (verg. van Kutateladze):
0.4

= 0.054.(p")%S. AHy-[ o-( p'= p" )eg ]

soortelijke massa water (kg/m?)
soortelijke massa stoom bij 10 atm en 220 °C (kg/m?3)
verdampingswarmte water bij 10 atm (kJ/kg)
opppervlaktespanning water (N/m) a3
zwaartekrachtsversnelling (m/s?) .
y ((» y b
volgt: W

ax = 1015 10° W/m? (g o J

ing au (verg. van Monstinski):
0.17

+ Y

[P

Pkr

=
= 3.755-10~5.(Pkr)%¢°.(Qmax)%%|1.8 |—
Pkg

= uitwendige warmte-overdrachtscoefficient
r = kritische druk water (Pa)
= stoomdruk (Pa)

hieruit volgt voor au:

ou

berekenin

Utot

waarin:

ali =
du
di
Ru
Ri

= 86.6 10° W/m?k
g totale warmteoverdrachtscoefficient:
du 1

a— + Ri +Ru ]
au

==

= [

di.oi

inwendige warmte-overdrachtscoefficient (W/m?K)
uitwendige diameter buis (m)

inwendige diameter buis (m)

uitwendige vuilweerstand (m2K/W)

inwendige vuilweerstand (m?K/W)



&

. L;v\.v’
Y.Lt
| Z, V

schattin%7n ai ,Ri,Ru: (1it.18)
/ =

ai = 300 W/m3K

Ri = 0.0001 m3K/W

Ru = 0.000176 m2K/W

-~
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Dit levert:
Utot = 250 W/m2K
en:
A(verdamping) = 103 m?
Dus:
A(tot) = 112 m?

De andere reactorkoelers (R8,R10) werden ook op deze manier
berekend.

de resultaten van deze koelers en van de andere warmtewisselaars
welke gebruikt worden in het proces zijn vermeld in de
apparatenlijsten.

In de apparatenlijsten staan tevens de geschatte totale
warmteoverdrachtscoefficienten van deze warmtewisselaars vermeldt.
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7 DE GAS/VLOEISTOF=-SCHEIDER

Bij de evenwichtsberekeningen van de separator is er van ideale
gassen en vloeistoffen uitgegaan. Voor de berekening van het
gas/vloeistof-evenwicht wordt er uitgegaan van de
verdelingscoefficient Ki van de verschillende componenten:

Yi
Ki = —
Xi

waarin:

Yi = fractie van component i in de gasfase (mol/mol)
Xi = fractie van component i in de vloeistoffase (mol/mol)

De verdelingscoefficienten van de verschillende componenten
bij 30 °C en 18 atm (1it.19):

K(waterstof) = 3000

K(methaan) = 9,7
K(ethaan) = 2.1
K(cyclohexaan) = 0.021

Er geldt nu voor de verschillende componenten, in de separator, na

instelling van het gas/vloeistofevenwicht bij 18 atm. en 30 °C
(11t.20):

Zi
Xi =
L + Ki.(1-L)
waarin:
L = fractie vloeistof van F, in de separator (mol/mol)

Zi = fractie van component i in de voedingsstroom F (mol/mol)

Er wordt nu iteratieproces uitgevoerd waarbij L gevarieert wordt,
net zolang totdat geldt:

IXi =1
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Ook de voeding F werd echter via een iteratieproces bepaald
waarbij F werd berekend uitgaande van een spui van 2% en een overall
waterstof/benzeen-verhouding van 15:1 (F in mol/s). Met deze
berekende F werd volgens bovenstaande methode de uitgaande stromen van
de separator met hun componenten berekend waaruit weer een F volgde.
Dit werd zo doorgegaan totdat F constant bleef.

De uitgebreide resultaten van deze berekeningsmethode zijn gegeven
in figuur 4,

De G/V-scheider werd gedimensioneerd met de methode van Evans
Clit,21). Voor een goede gas/vloeistof scheiding is het nodig dat
enerzijds de gasbelletjes die met de vloeistof meegesleurd worden naar
de gasfase kunnen opstijgen en dat anderzijds de vloeidstofdruppeltjes
de kans krijgen om naar de vloeistof te zakken.

De voeding naar de G/V-scheider is:

¢m(tot) = 492 mol/s (H,) + 152 mol/s (CH,) +28 mol/s (C,H¢) +
55 mol/s (cyclohexaan)

waarvan er vloeibaar uitgaat:
¢m(1l) = 43 mol/s
en gasvormig:
om(g) = 683 mol/s
De (gemiddelde) molekuulmassa's zijn:

M(g) = 7.8 1072® kg/mol
M(1) = 84 1073 kg/mol

De volgende stromen verlaten aldus de G/V-scheider(18 atm,30 C):

¢om(1) = 4.3 1072 m?®/s = 0.154 cuft/s
¢m(g) = 0.95 m3/s = 34,2 cuft/s

Als uitgangspunten bij de methode van Evans zijn genomen:

gemiddelde verblijftijd ven de vloeistof in de scheider = 5 min.
L/D = 4

minimale gashoogte = 12 inch

minimale vloeistofhoogte = 6 inch
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Met de in figuur 6 en 7 opgenomen nomogrammen wordt het vat nu
gedimensioneerd:

L=12ft (= 3.66 m)
D=3 ft (= 0.92 m)

waarbij de vloeistof 55% van de totale ruimte inneemt.

Rest nog te kontroleren of de vloeistofdruppeltjes uit de gasfase
zakken, aangenomen wordt dat bij een verblijftijd van 5 min. de
gasbelletjes tijd genoeg hebben om uit de vloeistoffase te ontsnappen.

Om de meesleuring van de vloeistofdruppeltjes in de gasfase te
controleren introduceert Evans een '"performance term" Rdh, welke
gedefinieerd is als de verhouding tussen de zaksnelheid en een
basissnelheid:

Vload a
Rhd = .
0.178-D* Fa‘L

waarin:

[\
]

hoogte gasruimte (=1.35 ft)
fractie gasruimte (= 0.45)
binnendiameter van het vat (ft)
lengte van het vat (ft)

c* © g
W)
Bon

Vload

efs,v (pg/(pl =pg))%® (cuft/s)
waarin:
og = soortelijke massa gas (= 1.4 10% kg/m?)

pl = soortelijke massa vloeistof (= 782 kg/m?)
cfs,v = gasstroom (cuft/s)

Hieruit volgt:
Vload = 2.9 cuft/s
en:
Rhd = 0.39

Uit het in figuur 8 opgenomen nomogram blijkt nu dat de gegeven
afmetingen voldoen.



page 30

Figuur 5 : Resultaten separatorberekeningen

H = waterstofstroom (mol/s) C = cyclohexaanstroom (mol/s)
M = methaanstroom (mol/s) B = benzeenstroom (mol/s)
E = ethaanstroom (mol/s) tot = totale stroom (mol/s)

H 482.15 H 9.84
M = 147.89 M 3.02
E= 26.18 E = 0.54
H 132.85 C= 13.48 C= 0.28
M= 3.98 B 0.00 B = 0,00
E = 1.33 tot = 669.65 tot = 13.68
C = 0.02
B = 41,00 RECYCLESTROOM
tot = 179.17
'VOEDING ‘i
H = 491,99 (Y = 0.720)
reac- M = 150.91 (Y = 0.221)
toren E= 26.78 (Y = 0.039)
C= 13.75 (Y = 0.020)
B = 0.00
tot = 683.43
GASSTROOM UIT SEPARATOR

separator
PRODUKTSTROOM (F)
H = 492,00
M 151.87 VLOEISTOFSTROOM UIT SEPARATOR
E = 27.50
C = 54,50 H= 0.01 (X = 2.39 10-3)
B = 0.00 M 0.97 (X = 2.28 10-2)
tot = 725.93 E= 0.79 (X = 1.87 10-2)
C = 40.75 (X = 0.958 )
B = 0.00
tot = 42.53

\%

L = 0.0585 F
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Figuur 8: nomogram ter controle van de dimensies i.v.m. de

meeleuring van de vloeistofdruppeltjes met gasfase.
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8 DE STABILIZER

In de stabilizer wordt het methaan, ethaan en het waterstof dat nog
in het cyclohexaan 1is opgelost, verwijdert door middel van een
destillatie. Daar het met de hand berekenen van de kolom teveel
problemen opleverde (1it.28), werd de kolom gesimuleerd m.b.v.
PROCESS. |

Variabelen ter optimalisatie van de stabilizer waren:

Samenstelling van de topstroom
Temperatuur van de voedingstroom
Invoertrap van de voedingsstroom
Aantal trappen van de kolom
Refluxstroom

Hierbij werd rekening gehouden met de volgende factoren:

- Om de energiekosten van de reboiler te drukken wordt de
voedingsstroom zoveel mogelijk opgewarmd met de bodemstroom
van de kolom (cyclohexaan).

- De topcondensor wordt gekoeld met gewoon koelwater, wat
inhoud dat de temperatuur van de topstroom niet verder kan
dalen dan zo'n 30 °C, koelen tot lagere temperaturen is
mogelijk maar brengt extra kosten met zich mee.

Dit alles resulteerde in een kolom met 25 trappen en een voeding met
een temperatuur van 170 °C welke op schotel 10 wordt ingevoerd. De
reflux is 3 % ten opzichte van de voedingsstroom.

Hierbij warén de volgende samenstellingen (mol%) van de bodem= en
topstroom haalbaar:

Bodemstroom : 99.99 ¢ cyclohexaan
Topstroom d 1:13 % cyclohexaan (= 0.05 % van de voedingsstroom)

De uitvoer van het PROCESS programma is opgenomen in bijlage 6

Voor de dimensionering van de stabilizer werd gebruik gemaakt van
het dictaat van Zuiderweg (lit.15). De kolom 1is voorzien van
zeefschotels met gaatjes van 5 mm in driehoeks=-patroon. Het rendement
van de schotels bedraagt 80 %. De belastingsfactor is 80 % van de
maximale belasting. De resultaten staan in tabel 1.



Tabel 1: resultaten van de dimensionering van de stabilizer

druk
theoretisch aantal schotels

gemiddelde molenstroom gas
gemiddelde molaire massa gas
gemiddelde dichtheid gas

gemiddelde molenstroom vloeistof
gemiddelde molaire massa vloeistof
gemiddelde dichtheid vloeistof

schotelafstand

hoogte overlooprand

lengte overlooprand per m? opp
flowparameter

maximale belastingsfactor
belastingsfactor

superficiele gassnelheid
superficiele vloeistofsnelheid

diameter kolom
schotel rendement
lengte kolom

Nth

Mv
pVv

M1
pl
Hs
Hw

Amax

Ug
Ul

o]
=}

(atm)

(mol/s)
(g/mol)
(kg/m?)

(mol/s)
(g/mol)
(kg/m?)
(m)
(mm)
(m/m?)

(m/s)
(m/s)

(m/s)
(m/s)

(m)
(m)

top
sectie

;

3.79
53.01
26,04

2.00
80.14
T41.27

50
0.5
0:15
0.077
0.062

0.325
0.010

m O o
e e
o N
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16
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5,87
34.17

62. 84
83.38
771.19

0.5
50

0.5

0.66

0.058

0.046

0.214
0.030
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9 DE POMP EN COMPRESSOR

o) '/“ T — i

/

Het vermogen voor de pomp(P1) en de bompressor(c11) is berekend met
de formule (1it.22): — LW b

v +\(p2 = p1)
o p\ p‘__

P w
np «n »1000

waarin:
P = motorvermogen (kW)
oV = debiet (m3/s)
np = pomprendement )
ne = motorrendement i
(p2 = p1) = drukverschil over pomp/compressor (Pa) I

N

Op basis van gegevens uit het polytechnisch zakboekje (1it.23) ' zijn
de volgende rendementen gekozen: np = 0.6 en ne = 0.9. C/
Het vermogen dat de pomp aan de vloeistof afstaat is dermate klein .
dat de invloed op de temperatuur van de vloeistof te verwaarlozen is.
De temperatuursstijging bij de compressie van het gas is te berekenen
met de formule (lit.24):

k=1
T2 p2 k
T1 p1
waarin:
T1, pl1 = ingangstemperatuur en =-druk
T2, p2 = uitgangstemperatuur en =druk
k .= polytropische exponent (= 1.4)

De resultaten van de berekeningen staan vermeld in de
apparatenlijsten, bijlage 8



Page 36

10 MASSA- EN ENTHALPIEBALANS

De massabalans is van voor naar achter per stap uitgerekend. Voor de
enthalpiebalans is voor het nulpunt gekozen; de enthalpie van alle
stoffen, bij 25 °C en 1 atm, in de gasvorm. Voor de berekening van de
enthalpie-inhoud zijn de volgende formules gebruikt:

voor gassen : Q= ¢m,g » Cp,g dT

voor vloeistoffen : Q = ¢m,1»(AHv + Cp,1+(T = 25))

waarin:

Q = enthalpie-inhoud (kJ/mol)
¢m,g = molenstroom van het gas (mol/s)
¢m,l = molenstroom van de vloeistof (mol/s)
Cp,g = soortelijke warmte van het gas

als functie van de temperatuur (J/mol/K)
Cp,1l = gemiddelde soortelijke warmte .

van de vloeistof (J/mol/K)
AHv = condensatie warmte (J/mol)
T = temperatuur (K)

In bijlage 1 zijn de gebruikte waarden van AHv, Cp,g en Cp,l
vermeld. De resultaten van de berekeningen staan vermeld in
bijlage 7.
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11 KOSTENBESCHOUWING

De kostenbeschouwing is gedaan aan de hand van het collegedictaat
Chemische Fabriek deel 2 (1lit.25). Met de modellen voor de
investeringskosten, 1loonkosten, afschrijvingen enz. die 1in dit
dictaat staan, is een schatting gemaakt van de produktiekosten en de
rentabiliteit van het proces.

11.1 Investeringskosten

De investeringskosten zijn geschat met de methode van Wilson:
Ib = f«N.(AUC) Fp-Ft-Fm

waarin:
Ib =_dinvestering in de proceseenheden
- eeds 65‘% van de totale investeringen
f

N = aantal apparaten uitgezonderd pompen

AN

AUC = Average Unit Cost, de gemiddelde investeringskosten per apparaat

Fp = drukcorrectiefactor
Ft = temperatuurcorrectiefactor
Fm = materiaalcorrectiefactor

Het aantal apparaten béraagt 19 en de gemiddelde doorzet is
159 kton/jaar. Met behulp van figuur 9 - 12 volgt hieruit: f = 1.8;
Fp = 1.05; Ft = 1.07; Fm = 1.5 en AUC = 68000 pond.

Figuur 9 waarmee de AUC wordt bepaald, is afkomstig uit 1971. Uit
gegevens van het gebruikte dictaat, blijken de kosten in de periode
tussen 1971 en nu met een factor 2.9 te zijn toegenomen. De AUC zal
nu dus 197000 pond bedragen.

Invullen van deze @gegevens in bovenstaande vergelijking levert
Ib = 11.4 Mpond. De investeringen in de proceseenheden begraagt 64 %
van de totale investeringen, dus Itot = 17.7 Mpond.

Indien het bovenstaande bedrag omgerekend moet worden naar guldens
of dollars, moet naast de wisselkoers ook rekening gehouden worden met
de lokatiefactor. Vermenigvuldigen met de wisselkoers en deze factor,
levert dezelfde koopkracht in twee verschillende landen.
Koersveranderingen hebben een grote invloed op de lokatiefactor. wij
hebben aangenomen dat bij het omrekenen van dollars naar guldens de
lokatiefactor 1 is en de wisselkoers 2.06. Bij het omrekenen van
ponden naar guldens wordt aangenomen dat de lokatiefactor 1.1 is en de
wisselkoers 3.36.

Hieruit volgt:
Itot = 17.7 Mpond
Itot = 65.4 Mgulden
Itot = 31.8 Mdollar

factor afhankelijk van het soort proces en de hoogte van AUC
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- Konstruktie-materiaalfaktor voor de

methode van Wilson

Figuur 11
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11.2 Loonkosten

Voor het schatten van de loonkosten is gebruik gemaakt van de Wessel
relatie. Deze relatie legt een verband tussen het aantal mensen en de
capaciteit, het aantal stappen en het al dan niet kontinue 2zijn van
het proces. De relatie wordt weergegeven door de formule:

manuren aantal stappen

ton produkt (kapaciteit/dag)°’®

Met:
k = 1.6
aantal stappen = 5
kapaciteit/dag = 296.2 (ton/dag)

levert dit 31.4 manuren per dag. Met een achturige werkdag zijn dan 4
werknemers nodig. Dit aantal moet voor een kontinu ploegendienst met
1.5 vermenigvuldigt worden. Een zekere reserve is namelijk nodig om
afwezigheid door =ziekte en vakantie te kunnen opvangen. Het aantal
werknemers wordt dan 6.

In Nederland geldt een gemiddelde van 5.4 mensen per functieplaats.

Met 350000 gulden/jaar per functieplaats op volcontinu basis, levert
dit 390000 gulden/jaar aan loonkosten, '

11.3 Onderhoudskosten

De onderhoudskosten worden geschat op 49 van de totale
investeringen. De onderhoudskosten bedragen dus 2.6 Mgulden/jaar.

17 AN e h O AAAV OSI/(‘ {
11.4 Kosten van grond- en hulpstoffen ket ) st

UAVE v

De prijs van benzeen is afkomstig uit de ECN (1it.26), van stoom,
electriciteit en koelwater uit de handleiding FVO (1it.27) en van
waterstof uit het dictaat De Chemische Fabriek. Voor de prijs van
cyclohexaan en de katalysator is geinformeerd bij de DSM.

stroom/jaar prijs kosten/ jaar (f1)

Benzeen 9.4 10* (ton) 665 (f1/ton) 6.3 /107
Waterstof 1.1,10" (ton) 2220 (f1/ton) 2.4 107
HD-stoom 6.5 10% (ton) 30 (f1/ton) 2.0

Koelwater 1.01108 (ton) 0.05 (fl/ton) 5.0
Ketelwater 1.4.10%\(ton) 0.50 (fl/ton) Txl
Katalysator 1.3 10‘/(ton) 20000 (f1/ton) 2:6 1
Elektische energie 2.8 110°/ (kWh) 0.12 (f1/kWh) 3.4

A :

i -\
\ | . \ 1\
Sc\ib~lﬁ”;\LA\ : totaal
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11.5 Opbrengsten van het proces

4
cﬁ&u1’4
stroom/ jaar prijs kg;ben/jaar(fl)
Cyclohexaan 1.0 10% (ton) 1200 (f1/ton) 1.2 108
MD-stoom 1.4 10% (ton) 22.70 (f1/ton) 3.2 10¢°

totaal 1.23 10°®

11.6 Afschrijvingen

De afschrijving vindt plaats volgens de "sum of the year
digits"-methode over 10 jaar,de rest waarde is nul. Met deze methode
is de afschrijving in het begin hoger dan aan het eind. Hierdoor =zal
de winst 1in het begin lager zijn. De afschrijving vindt plaats over
de totale investering behalve het werkkapitaal. Het werkkapitaal
bedraagt 6 % van de totale investering. De afschrijving voor elk jaar
kan berekend worden met de formule:

2.(n - d + 1)«.(a = 8)
rd =

ne(n + 1)

waarin:
s = restwaarde = 0
a = totaal af te schrijven bedrag = 61.5 Mgulden
rd = afshrijving in het jaar d
n = looptijd = 10 jaar
d = het jaar van afschrijving

De resultaten staan in tabel 2



11.7 Balans

De bruto cash flow wordt gelijk gesteld aan
opbrengsten en jaarlijkse kosten.

trekken kan de bruto winst berekend worden.
naar de belastingen en de andere helft is netto winst.

opbrengsten
kosten:
- loonkosten
= onderhoudskosten
- kosten van grond-
en hulpstoffen

bruto cash flow
afschrijving(eerste jaar)

bruto winst
belasting

netto winst

Mgulden/ jaar

123

het verschil
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tussen

Door hiervan de afschrijving af te
De helft hiervan

vlioeit
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De resultaten van de berekening van de afschrijving en de netto winst over

de eerste 10 jaar staan in onderstaande tabel

Tabel 2: Afshrijving per jaar volgens de "sum of the year digits"-methode,
de restwaarde en netto winst van het proces

Jjaar afschrijving
(Mgulden)

— b

- NDW EFUNOHIOO =
.
== N EU OS] OO =N

oOwooNonmEswnNn = O

—

restwaarde
(Mgulden)

61.5
50.3
40.2
31.3
23.5
16.8
11.2

- w =

O -wo

netto winst
(Mgulden)

9.55
10.10
10.70
11.25
11.80
1235
12.90
13.45
14,05
14,60
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11.8 Pay Out Time

De Pay Out Time (POT) is het minimale aantal jaren dat nodig is om
de oorspronkelijke investering, behalve het werkkapitaal terug te
verdienen. Met kosten voor verzekeringen, rente, enz wordt geen
rekening gehouden. De POT kan dan berekend worden met de formule:

E, = If

-0

waarin:
J = POT
If = investering zonder werkkapitaal = 61.5 Mgulden
EH = exploitatieoverschot
= opbrengsten - jaarlijkse kosten = 30.31 Mgulden

De POT is dan iets meer dan 2 jaar.

11.9 Return On Investment

De Return On Investment (ROI) is de gemiddelde jaarlijkse winst
gedeeld door de totale investering in procenten. De gemiddelde Egtto
winst over de eerste 10 jaar is 12.07 Mgulden. Hieruit volgt: o

ROI = 12,07 / 65.4 100 % = 18.5 %

L N

‘ \/,;;,M

11.10 Internal Rate of Return

De internal rate of return kan berekend worden met de volgende

formule: Ve
i=1 BCF BCF + Iw  )
- Itot +) ——'+ ————=0 (
1 (1 +r) (1 +r) L
waarin:
Itot = totale investering = 65.4 Mgulden

i = looptijd

Iw = werkkapitaal

BCF bruto cash flow

r = return percentage

10 jaar
3.9 Mgulden
30.31 Mgulden

De berekening is iteratief opgelost en levert voor de internal rate of
return:

IRR = U5 %
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AUC

BCF
Cp
Cp
cfs,v

AGSP
AG°F

Hs
Hw
AHr
AH®r
AHvV
AH®v

Ib
If
Iw

Ki
Kp

]

n

warmtewisselend oppervlak
hoogte gasruimte

Average Unit Cost

lengte overlooprand per m? opp
Bruto Cash Flow

soortelijke warmte

gemiddelde soortelijke warmte
gasstroom

binnendiameter vat

diameter kolom

jaar van afschrijving

inwendige diameter buis
deeltjes diameter katalysator
uitwendige diameter buis
schotel rendement
voedingsstroom

correctiefactor

fractie gasruimte
drukcorrectiefactor
temperatuurcorrectiefactor
materiaalcorrectiefactor
gasfase
zwaartekrachtsversnelling

vrije formatie-enthalpie
standaard vrije formatie-enthalpie
bedhoogte

schotelafstand

hoogte overlooprand
reactie~enthalpie

standaard reactie-enthalpie
verdampings-enthalpie

standaard verdampings-enthalpie
component i

investeringskosten
investeringen in proceseenheden
investering zonder werkkapitaal
werkkapitaal

factor

polytropische exponent
verdelingscoefficient component i
evenwichtsconstante

loonkosten

vloeistofstroom

lengte vat

lengte kolom

vloeibare fase

molmassa

Page

m2

m
gulden
m/m?
gulden
J/mol K
J/mol K
cuft/s
m

m
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max

Nth

Pb
Pc
Ph
Pkr

Ri
Ru
Rhd

tot
AT
AT1n

Vload
Xi
Yi
Zi

3

-3-69—0'04’*1»3

maximaal

aantal apparaten
theoretische aantal schotels
looptijd

vermogen

druk

partiaaldruk benzeen
partiaaldruk cyclohexaan
partiaaldruk waterstof
kritische druk
uitgewisselde warmte
enthalpie-inhoud
gasconstante

inwendige vuilweerstand
uitwendige vuilweerstand
performance term
restwaarde

temperatuur

totaal

= temperatuursverschil
= logaritmisch temperatuursverschil

warmte-uitwisselingscoefficient
superficiele snelheid

gemiddelde moloenstroom gas

gasfase

gasstroom

fractie component i in vloeistoffase
fractie component i in gasfase
fractie component i in voeding

inwendige warmte-overdrachtscoefficient
uitwendige warmte-overdrachtscoefficient
porositeit

= pomprendement

motorrendement
belastingsfactor
conversie benzeen
dichtheid
oppervlaktespanning
flowparameter
molenstroom

debiet
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jaar
J/s
atm

atm

J/s

J/s
J/mol k
m? K/W
m? K/W
gulden
K

K

W/m? K

mol/s
cuft/s
mol/mol
mol/mol
mol/mol

W/m? K
W/m? K
m3/m3

m/s

kg/m?3
N/m
mol/s
m3/s
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BIJLAGE 1

tabel 1

: FYSISCHE EN THERMODYNAMISCHE CONSTANTEN

gebruikte fysische en thermodynamische gegevens

van de stoffen die in het proces voorkomen (1it.30,31 )

page 47

M Tm Tk p Cp,1 AH®v Tk
(1 atm) | (1 atm) (20 atm)
(g/mol)| (°C) (°C) (kg/m?®) [(kcal/mol K) | (kcal/mol) (°C)
waterstof 2.02
methaan 16.04
ethaan 30.07
cyclohexaan |84.16 6.5 80.7 778.5 46,2 7.895 228
n-hexaan 86.18 69 660.3 51.4 7.54
benzeen 78.21 55 80.1 B8T6.5 39.0 8.09 220

De verdampingsenthalpie van benzeen bij 20 atm is 5.7 Kcal/mol

tabel 2 :

De Cp,g als functie van de temperatuur wordt gegeven door:

Cp,g = a + bT + c¢T? (cal/K mol)

soortelijkewarmtes van de gassen (1it.32)

a b c
waterstof 6.858 3.7 10-4 =6.45 10=5
methaan 4,308 0.01325 8.00 10=7
ethaan 0.380 0.04485 ~1.65 10-5
cyclohexaan -15.680 0.15455 -6.45 10-3
benzeen -8.700 0.11100 «5.60 10-5
n-hexaan =1+970 0.1376 -6.00 10-5
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tabel 3 : vrije formatie-energie AGf en formatie-enthalpie
als functie van T (1it.32)
AGE AHf
(kcal/mol) (kcal/mol)
cyclo- benzeen cyclo- benzeen
T(K) hexaan hexaan
298.16 T:16 30.99 -29.43 19.82
300 7.81 31.06 -29.48 19.80
400 20.66 35.01 -31.70 18.55
500 34.07 39.24 -34,08 17.54
600 47.86 43,66 =35.57 16,71
700 61.85 48,21 -36.59 16.04
800 75.96 52.84 -37.19 15.51
tabel 4 : gegevens koelwater en stoom (1it.27,30)
T P Tk Cp,8 AHv Cp,1
(°c) (atm) (2c) (cal/mol K)| (Kcal/mol) | (cal/mol K)
HD-stoom 410 40 250 14,43 7.38
MD-stoom 220 10 180 9.9 8.67
koelwater 20 3 18.04

Kritische druk = 221.2 atm
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tabel 5 : Binaire Azeotropen van Cyclohexaan (lit.2)

“Kp [°C) [Massen-
2. Komponente Azeotrop 7%
Cyclo-

. hexan
Wasser 69,5 91,6
2,4-Dimethylpentan 80,2 48,6
2,2,3-Trimethylbutan 80,0 46,6
Benzol 71,6 48,8

77,56 48,1
Athanol 64,8 68,7

64,9 60,0
Propanol 74,69 81.5
Isopropanol 69,4 68,0
Butanol 79,8 90,5
Allylalkohol 74,0 42,0
Aceton 53,0 32.5
2-Butanon 71,6 54.6

71155 56,0
Methylacetat 54,9 17,0
Athylacetat 71,6 44,0
Vinylacetat 67,4 37,1
2-Methoxyidthanol 1,5 85,0
Dichloriithan 74,7 62,0

[Vol.-%]

Thiophen 71,9 58,8 i
Isopropyl-methylsulfid 79,76 70,0

+ Nitromethan 69,5 73,5




‘

" WATERSTOF*.

(drukhouder) .
ta o0
CAS-nr: [1333-74-0) ; (f-2-32
I ]
FYSISCHE GROOTHEDEN o s BELANGRIJKE GEGEVENS - ShlzEvt

Kookpunt *C 2 =253 | KLEURLOOS REUKLOOS SAMENGEPERST GAS to ol

Viampunt °C brandbaar gas i Het gasis lichter danlucht. Het gas vormt expl gsels metlucht. Reageert heftig met zuurstof, fluor en

Ze'fentbrandingstemperatuur *C .. 560 | chloor met kans op brand en explosie. s o ’1 ot S

Reiatieve Dampdichtheid . s . Zaa e

{lucht=1) ... 01| MAC-waarde : n.b. 2 e L eanrEnde

Oplosbaarhed in water © niet TR

Explosiegrenzen, volume % in o T 2 o5 =) 5 '; % 5 i

luent 4-7 R e

Minimum Ontstekingsenergis, < s L ¢

mJ . 0,013 -

Relaueve Molecuulmassa 20 -

DIRECTE GEVAREN/ :
PREVENTIE BLUSSTOFFEN/EERSTE HULP
VERSCHIJNSELEN
Brand: zeer brandgevaarliyk, geen open vuur, geen vonken en niet roken, toevoer afsluitan, indien niet mogelijk en geen ge-
vaar voor omgeving, laten uitbranden, anders blus-
san met poeder, halonen, koolzuur,

Explosie. gas met lucht explosiel, gesloten apparatuur, ventilatie, explosieveiiige elec- bijbrand: drukhouder koel houden door spuiten met
tnische apparatuur en verlichting, aarden, vonk-arm water, I TSy
gereedschap, :

Insdemen. ademnood, hooldpijn, duizeiighed, be- latie, p! Ik ging of adembescher frissa lucht, rust. 20 nodig beademing, en naar zie-

wusteloosheid, ming, kenhuis vervoeren,

|
GEBRUIKSETIKETTERING
PRUIMING OPSLAG
KRRk (bags, ags, agp)

vertiate, koel, ventlate, brandveilig, indien binnen een ge-

bouw,
OPMERKINGEN
B:) roge concentrat.es in de lucht, b.v. in een slecht geventileerde ruimte, ontstaat zuurstofgebrek met kans op b id. Waterstof met geschiki
e os.emeter (de gewone explosiemeter 1s daarvoor miet te gebruiken). Bij opsiag ventilatie op het hoogste punt Bij ontspannen (uitstromen) in de lucht un zelfont-
branaing optreden. .

"METHAAN* ..

(drukhouder)
CAS-nr: [74-82-8] . .
FYSISCHE GROOTHEDEN i FLEIYs G50 - BELANGRIJKE GEGEVENS
Kookpunt *C -162 | KLEURLOOS, REUKLOOS SAMENGEPERST GAS
Smeltpunt °C o it = =182| Hetgas is lichter dan lucht. Bij vullen, aftappen of verwerken geen persiucht toepassen.
Viampunt °C -180
Zelfontbrandingstemperatuur *C 540 | MAC-waarde n.b.
Relatieve Dampdichtheid
{lucht=1) 06 | Wijze van opname: De stof kan worden opgenomen in het lichaam door inademing.
Explosiegranzen, volume % in
lucht 5-15
Minimum Ontstekingsenergie,
mJ 028
Relatieve Molecuulmassa 16,0

DIRECTE GEVAREN/
VERSCHIJNSELEN

PREVENTIE

BLUSSTOFFEN/EERSTE HULP

Brand: zeer brandgevaariijk,

geen open vuur, geen vonken en niet roken,

toevoer alsiuiten, indien niet mogelijk en geen ge-
Vvaar voor omgeving, laten uitbranden, anders blus-
san met poedar, halonen, koolruwur,

Explosie: gas met lucht explosief,

gesloten apparatuur, ventilatie, explosieveilige elec-

bij brand: drukhouder koel houden door spuiten met

tnsche en v Q. sarden, vonk water,
goreedschap,

Inad hoofdpijn, sufheid, 24 d, bev I i lijke afruiging of frissa lucht, rust, 70 nodig beademing. en naar zie-

loosheid, ming, kenhuis vervoeren,

e OPRUIMING OPSLAG GEBRUIKSETIKETTERING
il b e (bags, ags, agp)
i deskundi h koel, ventilati kh b ilig, indien bin-

vennlms (extra pcuoonh]h boschermmq pers- nen een gebouw,

luchtmasker),

OPMERKINGEN

Bij hoge concantraties in de lucht, b.v. in een slecht geventileerde ruimte, ontstaat fgebrak metkans op id. De gelen op deze kaart gelden

ook voor aardgas {drukhouder) . Na het werk afsluiter dichtdrasien; slangen en leidi

toepassing in alle gevailen waarbij gas vnj kan uitstromen en bij opslag. Drulmoudu met spoculo appendages (oepuson e

atzepen. Deze maatregeien 2ijn van

16 @3ed




s
:’\' % 3.
E . s
oi3e ETHAANEASS ~
X
a (drukhouder)
CAS-nr: [74-84-0] LS
Posadtgerugeet RBagaiiasl  rateg
FYSISCHE GROOTHEDEN "2 | tuQiisyle BELANGRIJKE GEGEVENS -7 -7
Kookpunt °C -89| KLEURLOOS ONDER DRUK TOT VLOEISTOF VERDICHT GAS
Smeitpunt ‘C : : ~183| Het 9as mengt zich goed metlucht, makkelijke vorming van axnlonzve mengsels. Ten gevolge van hetgeringe
Viampunt °C brandbaar gas = van de vi f kunnen elec he ladingen worden opgewekt by g. bewe-
Zelfontbrandingstemperatuur *C 515 gmg enz. Bij vullan ahappen of verwerken geen persiucht toepassen.
Relaueve D:chtneid (water=1) 05
Relateve Dampdichthe:d MAC-waarde n.b.
(lucht=1) 1,04
Dampspanning in bar bij 20 °C ¢ 35| Directe gevolgen: Door snel verdampen kan de vl f bevriezing ver ken. In ernstige gevallen kans op
Oplosbaarneid in water e niet dodah;ko uﬂoou 3 Ed
Explosiegrenzen, volume % in ' Y -
lucht 30-155
Minimum Ontstekingsenerg:e, 223 T o N
mJ 025 e v A
Relatieve Molecuuimassa Ter 301 - Ty
DIRECTE GEVAREN/
. PREVENTIE BLUSSTOFFEN/EERSTE HULP
VERSCHIJNSELEN

Brand: reer brandgevaarlijk,

toevoer afsluiten, indien niet mogelik en geen ge-
vaar voor omgeving, laten uitbranden, anders bius-
i s8n met poeder, haionen, kootruur,

gesn open vuur, geen vonken en niet roken,

Explosie: gas met lucht expiosef, gesl apparatuur, { i ige elec- bij brand: drukhouder koel houden door spuiten met
P tnsche spparatuur en vtmchhng urdm vonk-grm water,
gereedschap,
Ined : boofdpijn, suthed, kort gheid. be- Iatie, plaatselijke afzuiging of b fnsse lucht, rust, 20 nodig beademing, en ans waar-
wustelooshedd, 1), . ming, schuwen,
Huid: wordt opgenomen, roodheid. pijn, blaren, koud handschoenen, - * b bevrienng: GEEN kleding uittrekken, huid spoe-
& len met veel water of afdouchen, en naar ans verwij-
zen,
Ogen: bij bevnezing: slecttt rien, roodheid, pijn, 9 m, eerst sposlen met veal water, dan 20 nodig naar arts
vervoeren,
i GEBRUIKSETIKETTERING
OPRU!MING OPSLAG

(bags, ags, agp)

waarschuwen,
vlnmlxue noort met water in vioeistof spuiten, (extra
persoonlijke bescherming: persiuchtmasker),

koel, brandveilig, indien binnen een gebouw,

OPMERKINGEN

boven dramen andm on(snlm vlocubw erhun.

1) Bij hoge concentraties in de lucht, b.v. in een slecht govnnnleema ruimte, ontstast

o "v))-,.

fg uimmnmop
» thee 4> 4 3

AR b IR 1 it | QU %,

id. Lekkenda drukhouder met lek naar

n-HEXAAN¥*

CAS-nr: [110-54-3] CeHy!
hexaan |
— $
FYSISCHE GROOTHEDEN . . T BELANGRIJKE GEGEVENS
Kookpunt °C 69 | KLEURLOZE VLOEISTOF, AAN DE GEUR TE HERKENNEN
Smeltpunt °C =95 | Dedampiszwaarder dan luchten verspreidt zich over de grond met kans op ontsteking op afstand. De vioeistof
Viampunt °C -26 | bevat meestalisomeren en andere koolwaterstoffen. Ten gevolge van helgermgegele‘dmcsvermogen vande
Zelfontbrandingstemperatuur *C 240 | vioeistof kunnen elactrostatische ladingen worden opgewek bij stroming, ging enz. Bij vullen, aftappen
Relatieve Dichtheid (water=1) 07 | of verwerken geen perslucht toepassen,
Relatieve Dlmpdndwlhaxd ¥t »
(lucht=1) . 30| MAC-waarde in ppm . v 100 1)
Relatieve Dichtheid bn; 20 *Cvan @i MAC-waarde in mg/m3 o - 380 H
verzadigd dampAuchtmengsel 5 . !
{lucht=1) . 1,31 | Wijze van opname: De stof kan wo:den opgenomen in het lichaam door mademmg en inslikken. i
Dampspanning in mbar bij 20 °C 160 | Directe gwo‘qon De stof werkt prikkeland op de ogen. De vioeistof ontvet de huid. De stof werkt op het zenuw- [
Oplosbaarheid in water niet | steisel. Na insiikken van de istof kunnen d in de longen terecht komen (aspiratie), waardoor een ||
Explosiegrenzen, volume % in Iongontsuhng kan optreden. ¢ H
lucht « K¥-15 gen bij langdurige, herhaaldelijke bk thing: Perifere fwijkingen kunnen op |
Minimum Ontstekingsenergie, - !
mJ s~ veay . . 024 |
Soortelijke Geleiding, pS/m 100 )
Relatieve Molecuulmassa = ", oo 862 = i
DIRECTE GEVAREN/ i
e - N PREVENTIE BLUSSTOFFEN/EERSTEHULP |

" VERSCHIJNSELEN

Brand: zeer brandgevaarlijk, -

geen open vuur, geen vonken en niet roken, poeder, AF.FF, schuim, halonen, koolzuur, ==

Explosie: damp met lucht explosief,

cad

gesl : lati I igeelec- | bijbrand: unmumkoelhoudendootspunanmn
tnsche en g, aarden, vonk water,
gereedschap, * . - ' 7

Inademen: ademnood, mnsuh;kha»d sufheid, slape-
righed, .. . .t

plaatselijke afzuiging of ademb frissa lucht, rust. halfzittende houding, 20 nod-g bea
ming, E deming, en arts waarschuwen, » e

Huid: roodheid, -

LaWa s o €

handschoenen, - - - - -= | verontreinigde kleding uittrekken, huid spoalan met

veel water of afdouchen, . ¥

en naar veilige plaats afvoeren, (extra persooniijke
bescherming: persluchtmasker),

Ogen: roodheid, pijn, - - - - veiligheidsbril, .. -« e o eerst spoelen met vesl water, dan 0 nodlg naar mx
. \Lotae vervoeren,  *

Inslikken: buikpijn, misselijkheid, mond laten spoelen, veel water laten drinken, GEEN
braken opwekken, en arts waarschuwen of naar zie-
kenhuis vervoeren,

' OPRUIMING OPSLAG GEBRUIKSETIKETTERING
(bags, ags, agp)
lekvioeistof gen in afsluitbare vaten, mors- brandveilig, R: 1
vioeistof opnumm in zand of inert absorptiemiddel S: 9-16-23-29- 33

(]

Licht ontvlambaar

OPMERKINGEN
200 ppm

1) Het voornemen isom oo ades vande Nationale MAC Commissie, voor deze stof een MAC van 50 ppm (180 mglm-") als TGG teh

van

overschreden. Gebruik van alcoholische dranken versterkt de schadelijke werking. Afhankelijk van de mate van bloomelhng is aenoduek genmkundlg onderzoek
gewenat. Bij hoge concentraties in de iucht, b.v. in een slecht geventilesrde ruimte, ontstaat fg

. Hierbij zij jos tot
15 minuten van eikaar gescheiden door perioden van ten minste 120 minuten mits de TGG-waarde niet wordt

met kans op b




CAS-nr: [110-82-7]
hexamethyleen

CYCLOHEXAAN*.

FYSISCHE GROOTHEDEN -7~

WA 230 BELANGRIJKE GEGEVENS .

s

Kookpunt °C e Yidg
Smenpunt 'C 7
Viamount ‘C -18
Zeifontdrandingstemperatuur 'C 260
Reiatieve Dichthe:d (water=1) 08
Retatieve Dampdichtheid =

{lucnt=1} 29

Relat:eve Dichtheid bij 20 °C van
verzadigd damp/uchtmengsel ?
(lucht=1) 1.2

KLEURLOZE VLOEISTOF, AAN DE GEUR TE HERKENNEN .

De damp is zwaarder dan lucht en verspreidt zich over de grond met kans op ontsteking op afstand. Ten gevol-
ge van het geringe geleidingsvermogen van de vioeistof kunnen el he ladingen worden opgewekt
bij stroming, beweging enz. Bij vullen, aftappen of verwerken geen perslucht toepassen.

MAC-waarde in ppm B N 300
MAC-waarde in mg/m3 1050

Wijze van opname: De stof kan worden opgenomen in het lichaam door inademing en inslikken.

i

Directe gevoigen: De vioeistof ontvet de huid. De stof werkt op het I. In ernstige gevallen kans op
Dampspanning in mbar bij 20 °C 104 | bewusteloosheid.
Oplosbaarhed in water niet
Explosiegrenzen, volume % in
lucht 12-84
Mimimum Ontstekingsanergre,
mJ 022
Relatieve Molecuulmassa 84,2
DIRECTE GEVAREN/ ey
PREVENTIE BLUSSTOFFEN/EERSTE HULP
VERSCHIJNSELEN
Brand: reer brandgevaarijk, geen open vuur, geen vonken en nist roken, poeder, AF.F.F., schuim, halonen, koolzuur,
Explosie. damp met lucht explowel, gesi spparatuur, ilatie, explosieveilige elec- bij brand: tanksAvaten koei houden door spuiten met
tnsche en veriichting, aarden, vonk-arm water,
gereedschap,
Inad : hoofdpijn, sufheid. de d latie, jke sfzuiging of her- frisse lucht, rust, en arts waarschuwen,
ming,
Huid. roodhed, handschoenen, verontreinigde kleding uittrekken, huid wassen met
water en zeep,
Ogen: roodhed, veiligheidsbnl, eerst spoelen met veel water, dan 7o nodig naar arts
vervoeren,
Insiikken. keelpyn, misselykhed, darres, mond laten spoelen, GEEN braken opwekken, en
arts waarschuwen of naar ziekenhuis vervoeren,
GEBRUIKSETIKETTERING
PRUIMING OPSLAG
. OFRU (bags, ags, agp)
lekvioeistof opvangen in afsiuitbare vaten, mors- |  brandveilig, R: 11
vioeistof opnemen in droog zand of inert absorptie- S:9-16-33
m:ddei en naar veilige plaats afvoeren, (extra per-
i 9: per l,
Licht ontviambaar

OPMERKINGEN

Gebrutk van sicoholische dranken versterkt de schadelijke werking.

CAS-nr: [71-43-2)
benzol

-BENZEEN*

FYSISCHE GROOTHEDEN

P BELANGRIJKE GEGEVENS

Kookpunt °C 80
Smeltpunt °C R v 55
Viampunt °C =1
Zelfontbrandingstemperatuur °C 550
Relatieve Dichtheid (water=1) o w B9
Relatieve Dampdichtheid 4

{lucht=1) 21
Relatieve Dichtheid bij 20 °C van % %

verzadigd damp/Auchtmengsel #
(lucht=1) 1,16

Dampspanning in mbar bij 20 *C 100
Oplosbaarheid in water,

¢/100 mi bij 20°C 0,1
Explosiegrenzen, volume % in

lucht 12-8
Minimum Ontstekingsenergie,

mJ 02
Soortelijke Geleiding, pS/m 38
Relatieve Molecuuimassa 78,1

KLEURLOZE VLOEISTOF, AAN DE GEUR TE HERKENNEN - B
De damp is zwaarder dan lucht en verspreidt zich over de grond met kans op ontsteking op afstand. Ten gevol-
ge van het geringe geleidingsvermogen van de vioeistof kunnen el i ladingen worden opgewek
bij stroming, beweging enz. Bij vullen, aftappen of verwerken geen persiucht toepassen. Reageen heftig met
sterke oxidatiemiddelen onder warmteontwikkeling. s

MAC-waarde in ppm 10H
MAC-waarde in mg/m3 s, ‘.- 30H

Wijze van opname: De stof kan worden opgenomen in het lichaam door inademing, inslikken en via de huid. De
stof kan worden opgenomen in het lichaam door inademing en inslikken.

Directe gevolgen: De stof werkt prikkelend op de ogen en de ademhalingsorganen. De vioeistof ontvet de huid.
De stof werkt op het zenuwstelsel. De stof werkt op de bloedvormends organen. In ernstige gevailen kans op
bewusteloosheid en dodelijke afloop.

Gevolgen bij langdurige, herhaaldelijke bl ling: De stof kan ing geven tot bl deringen.
Lever-en nierbeschadigingen kunnen optreden. 8ij bl lling aan hoge aties over geruime tijd kun-
nen ernstige, soms dodeiijke bloedziekten en zelfs een bepaalde vorm van leukemie optrecen.

. DIRECTE GEVAREN/. |
VERSCHIJNSELEN "~

PREVENTIE BLUSSTOFFEN/EERSTE HULP

Brand: zeer brandgevaarlijk,

geen open vuur, geen vonken en niet rokan, poeder, AF.F.F., schuim, halonen, koozuur, 5%

Explosie: damp met lucht explosief, - . 2 ges! ilati losieveilige elec- bij brand: tanks/vaten koel houden door spuiten met
S e et v | trische en g, aarden, vonk-a| water,
- - gereedschap, - i S5 =
~on a z 4 | STRENGE HYGIENE
Inad : hoofdpijn, duizeligheid inding, mis- plaatselijke afzuiging of adembescher- | frissa lucht, rust. 20 nodig beademing. en arts waar-
liykheid, sufheid, loosheid, ming, schuwen, of naar ziekenhuis vervoeren,
Huid: wordt opgenomen, . Ry handschoenen, beschermende kieding, verontreinigde kleding uittrekken, huid spoelen met

veel water of afdouchen, en naar ans verwijzen,

Ogen: roodheid, pijn,

gelaatsscherm, of oogbescherming in combinatie | eerst spoelen met veel water, dan naar arts vervoe-

g onderzoek g

T

Tiniport Emergency Card TEC(R)-7

met adembescherming, ren,
Inslikk kae!oﬁin, hoofdpijn, hoofdpijn, buikpijn, mond laten spoelen, en onmiddellijk naar ziekenhuis
9 jkheid, sufheid, b 1 vervoeren,
heid, *
e
’ T S e ; < 9
OPRUIMING 5 OPSLAG GEBRUIKSETIKETTERING
; (bags, ags, agp)

fekvi pvangen in afsiuitbare vaten, mors- | brandveilig, gescheiden van oxid iddelen, = R: 11-23/24-39

Vioeistof oonemen in zand of inert absorptiemiddel $:916-29

N naar veilige plaats afvoeren, (extra persoonlijke

herming: persiuchtmasker),
Licht ontviambaar Vergiftig

OPMERKINGEN T T

feukgrens ligt boven de MAC-waarde. Gebruik van alcoholische dranken versterkt de schadelijke werking. Afhankelijk van de mate van blootstelling is periodiek
Sep i Het gebrutk van benzeer: is volgens Staatsblad 52, art. 160a (1977) verboden. Hetgebruik als reagens in gesloten apparatuur is onder
2aide omstandigheden toegestaan. Pas een stevige gebruiksverpakking tos; plaats kwetsbare gebruiksverpakking in een stevige houder.

VN-nummer: 1114

€G °2dea




BIJLAGE 3: Flowschema's van bestaande hydrogenatie processen
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Cyclohexane—umnss & ASSOCIATES (1it.33)

Application: A process for catalytic hydrogenation of
benzene to produce high-purity cyclohexane. Variations
of the process may be used for converting toluene and
higher aromatics to their respective cycloparaffins and for
the removal of aromatics from hexane and heptane.

Charge: High-purity benzene with a relatively low sulfur
content and a hydrogen-containing gas.

Product: Cyclohexane of essentially the same purity as
benzene feed.

Description of Process: The first step in the process is
the removal of sulfur from the raw benzene stream by a
sulfide reaction with spent nickel catalyst from the main
hydrogenation reactor.

After the sulfur is removed, the benzene is hydrogen-
ated to cyclohexane in a fixed bed reactor. This reactor
operates with both liquid and gas phases present. The
heat of reaction is removed by heating the charge mate-
rials and by heating and vaporizing recycled cyclohexane.
The overhead stream from the reactor contains cyclohex-
ane, excess hydrogen, and a trace of benzene. Equilibrium
benzene content in the product is about 0.01 percent, and
equilibrium is closely approached at the space velocities
employed.

The overhead stream is cooled to condense cyclohexane,

194

and the excess H)drogcn is recycled to the reactor. Product
cyclohexane is transferred to storage by the system pres-
sure. Final product purity will depend on the purity of
the charge benzene. Any saturated hydrocarbons in the
feed will be essentially unaffected by this process and will
appear in the product.

Operating Conditions: Desulfurization of the charge
benzene is preferably carried out at 200° F and approxi-
mately 550 psig, whereas the main hydrogenation step is
conducted at 550° F and 500 psig. Space velocities of 1
to 3 cubic feet per hour per cubic foot are employed in
the fixed bed hydrogenator. The product cyclohexane is
condensed and collected at 100° F.

Yields: Cyclohexane yield is essentially stoichiometric,
based on benzene charged to the system.

Commercial Installations: Hexane hydrotreating by the

Union Texas Petroleum Division, Allied Chemical Corp,,

Winnie, Texas.

Licensor: Haines & Associates, 5111 Woodway, Houston,
Texas 77027.

HYDROCARBON PROCESSING
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ENGLEHARD INDUSTRIES

Cycloheane—HYDROCARBON RESEARCH, INC. (1it.34) -
SINCLAIR RESEARCH, INC.

Application: A process for the catalytic hydrogenation of
benzene to produce high purity cyclohexane.

Charge: Benzene and hydrogen-rich gas.

Product: On the basis of the benzene charged, the HA-84
process can produce a cyclohexane product that is
99.999% pure. There is no isomerization to methylcyclo-

pentane.

Description: Fresh feed benzene together with make-up
and recycle hydrogen are preheated to reaction tempera-
tures by exchanging first with reactor effluent and then
with steam. The reactants flow through a fixed bed of
precious metal catalyst which completely hydrogenates the
benzene cyclohexane. The reaction temperature is effi-
ciently controlled by using the high heat release to generate
steam. The investment and operating costs associated with
a cyclohexane recycle stream are eliminated since there is
no recycling of cyclohexane for heat control. The entire
hydrogenation is effected in a single reactor.

November 1967, Vol. 46, No. 11

The reactor effluent is exchanged, cooled and flashed at
system. pressure. A portion of the separator vapors is used
as hydrogen recycle gas, while the excess gas is vented from
the system. The separator liquid is stabilized to remove
light hydrocarbons introduced with the fresh feed hydro-
gen stream. The stabilizer bottoms is the high purity’
cyclohexane product.

Yields: The HA-84 process hydfogenates benzene to pro-
duce cyclohexane in vyields that are virtually 100% of
theoretical on a reactor outlet basis. Theoretical cyclo- -
hexane yield is 121.7 vol. % of the benzene charged with
a chemical hydrogen consumption of 4500 std. cu. ft. per
barrel of benzene charged.
Commercial Installation: One commercial plant has
been on stream for nearly three years at the Atlantic
Richfield refinery in Watson, Calif. During this period the
catalyst has shown no significant evidence of activity de-

cline.

Reference: Hydrocarbon Processing, Vol. 46, No. 5, 169-
174 (1967).
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CyCIOhexane =——ARCO TECHNOLOGY INC. (1lit.35)

Application: For production of high purity cyclohexane
by catalytic hydrogenation of benzene.

Description: Fresh benzene is catalytically hydrogenated
in the vapor phase over a special noble metal catalyst to
produce essentially complete conversion per pass and
theoretical cyclohexane yield. Fresh benzene is combined
with makeup and recycle hydrogen and preheated before
entering the reactor. This specially designed reactor as-
sures complete benzene conversion by providing plug flow.
The reactor design also eliminates the need to recycle
cyclohexane for heat control by the use of steam genera-
tion to remove the exothermic heat of reaction.

The reactor effluent exchanges heat with the feed then
is cooled before entering the liquid-gas separator. Most of
the hydrogen gas is recycled and some is vented. The
separator liquid is sent to a stabilizer where lights are
taken overhead, and the bottom stream is the pure cyclo-
hexane product.

Yields: Benzene conversion is above 99.9%, and the
yield to cyclohexane is quantitive. The hydrogenation
catalyst and reaction conditions are selected to inhibit
isomerization of cyclohexane to form methylcyclopentane.

HypROCARBON PROCESSING November 1977

Basis:

Cyclohexane Purity—99.94 mole %

Cyclohexane Yield—107.6 wt% of Benzene

Cyclohexane Recovered—106 wt% of Benzene

Service Factor—350 days/year

Hydrogen Consumption (90%)—3/1 mole hy-
drogen per mole Benzene

Operating requirement: (For 45,000 metric ton/yr.
cyclohexane product) ; |

Utilities: ‘
Power, kW .i:ssvsmsssmsns NREMEFR S U g o )
Steam, Kg/Ar ...ocoveuenensadsanaseadovst 1300 ‘

Steam (Generated), kg/hr ................(7700) |
Cooling Water (17° CAT), m®/hr ......... 45

Catalyst and chemicals: (Catalyst Life) 3 years mini- ‘

mum ¢ % }

Operating labor: One man per shift

Investment: IBL, Erected Gulf Coast, 1977 1.0 MM$ ‘
Catalyst cost 0.056 MM$

Commercial installations: Two plants—one in the
United States, one in South America. |

Licensor: ARCO Technology Inc., Sub51d1ary of Atlantic
Richfield Co.
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HyDROCARBON PROCESSING

< Cyclohexane

" CHILLERY .

Cyclohexane_msmur FRANCAIS DU PETROLE (1lit.36) s LR

Application: Liquid-phase catalytic hydrogenation of
benzene to produce high-purity cyclohexane from benzene
and a hydrogen-rich gas.

Descriplion:‘Hydrogenation is almost completely
achieved in the liquid-phase reactor wheére the catalyst

is kept in suspension by an external pump-around. Heat

in excess is removed in an exchanger where low pressure

- steam is produced. A small catalytic pot acts as finishing

reactor when the conversion of the main reactor drops
below the required level either accidentally or when the
catalyst has to be changed.

After condensation, the reactor effluent .is flashed in

'HP separator. A stabilizer removes hydrogen and other

light dissolved gases.

Depending on hydrogen-rich gas composition and price,

flashed gas from the separator may be recycled to the
main reactor in order to obtain a better use of the
hydrogen feed.

Practically stoichiometric yields of cyclohexane from
benzene are obtained.

\

Product: The purity of the cyclohexane product depends
on the purity of the benzene feed; nevertheless, it is of
the highest purity that can be obtained. When processing
a 5.45° C crystallizing point benzene, a cyclohexane crys-

November 1979

23

tallizing at 6.2° C (> 99.8% purity) is currently obtamed
without formation of impurities. ;

Economics: The following data apply to a 100,000
metric tons/yr. cyclohexane unit:

Investment (erected cost in battery
. limits, éngineering fee excluded, GAN TR
9.8 X 10° FF

French basis 1979 ...... ......

Catalysts: _ e Ry
Initial load ............... ...« 220,000 FF ' .
Consumption ................. 245,000 FF/yr

- Catalyst ultimate life varies with the
benzene sulfur content .
Utilities (when using an hydrogen i
with 95% purity) : LRI St
Electricity ......%......:ce0.se. 135 kWh/hr

Cooling water (At=10°C).....  40m*/hr."
MP steam consumption ........ ~ 1.0t/hr.

LP steam production ...........  11.8 t/hr.
Chilling medium .............. 11,000 kcal/hr.

Commercial installation: 15 units are now in opera-
tion and 6 units are under construction or engineering.

13

Licensor: Institut Francais du Petrole.
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, Cyclohexane (DSM) —— STAMICARBON B.V. (1it.37)

Application: A process for the gas-phase catalytic hydro-
genation of benzene to high-purity cyclohexane.

Chemical reaction:

Description: At a pressure of 25 to 30 ats. g and a
temperature of about 400°C, benzene is almost completely
converted to cyclohexane with an overall efficiency better
than 99%. The heat of reaction is used for the production
of 10 atm g steam.

The benzene feed should be free of water to prevent
deterioration of the noble metal catalyst; therefore the
benzene is dried before use. Since only a minor quantity
of by-product is formed, further purification of the pro-
duct cyclohexane is not necessary. The hydrogen need not
be 100% pure, but may contain inerts. Contamination of
the oxygen is subject to limitation, however.

Consumptions: (per 1,000 kg of cyclohexane)

Benzene - 940 kgs
Hydrogen 77 kgs
Power 20 kWh
Cooling water 50 m?
Catalyst life 7 years plus
Credit steam 350kgs -

Commercial installations: Three commercial installa-
tions, with a total capacity of 135,000 mt/yr, are 'in
operation now. ' '

November 1979
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";,M HYDROCARBON PROCESSING

'(1it.38)

_Application: To saturate aromatics by catalytic hydro-
- genation. The reactor system can also be applied to the
hydrogenation of unsaturates in a C; feedstock. The

. process flexibility while requiring low capital investment
and operating costs.

" Charge: Typical feedstocks consist of benzene or any
other distillate fraction boiling in the Cg to 600° F boil-
_ ing range.

- - Product: The process will produce high-quality jet fuels
. and low aromatic content solvents meeting the new

regulations on permissible aromatic concentrations.
The process can also produce high-purity cyclohexane
from benzene. '

Description: Fresh feed is mixed with internal recycle,
make-up hydrogen and recycle hydrogen and charged
to the reactor system. Reformer off-gas (approximate-
ly 75% Hq content) or higher Hy purity gas streams
may be used for make-up gas to the unit. Essentially

quantitative conversion of aromatics to naphthenes can .

be achieved.

A major portion of the high exothermic heat of
reaction is recoverable as byproduct steam. The de-
aromatized product is stabilized to remove light hydro-
carbons introduced with the make-up hydrogen prior to
being cooled and sent to storage. A purge from the
recycle gas loop controls the build-up of light compo-
nents in the system and can be sent to the plant fuel gas
“system.

SEPTEMBER 1980

- process is exemplified by high hydrogen utilization and

Product properties:

Cyclohexane Hexane White spirits  Jet kerosine

Ben- Cyclo- )

zene  hexane #5
Specification feed prod. Feed Prod. Feed Prod. Feed Prod.

Sp.gr. @ 20°C, g/ml  — — 0683 0680 0770 0.755 0.788 0.771

Distillation, °C

IBP ... 799 806 65 65 147 149 162" 160
10%... e — - 67 67 © 153 . 152 171 - 168
50%..... crd, te - 67 68 157 156 180 177
90%..... S - 69 70 167 166 193 190
FBP..ouuso .. 804 809 71 74 180 180 206 205
Aromatics, vol.%... 100 <0.005 4 <0005 15-18 <05 16-18 <1.0
Freeze point, °C ... >5.44 >633  — - - — —
Smoke point, mm.. — - — — - C— 25 ' 42
Sulfur, wt. ppm.... 1 <1 30-60 <1 1 <1 - <1:

Economics: Typical utility requirements for making
cyclohexane per barrel of cyclohexane product are as
follows: »

For cyclohexme.production Y

(per bbl. of cyclohexane product) - =
Water, coolmg (25°F rise), gals ......... 92,
Power, kwhl= . ..o oo sinmansnsmaes 2.0,
Hydrogen (96 mol.%), scf ..........cc.. 3,960
Credit:
Steam (@ 50 psig), Ibs..cvvvunnniiiiinn ’ (243)
Fuel gas, 103 Blu LHV......oooiivannn. (176)

'Includes partial air cooling
2Without makeup hydrogen compression but including air coohng and vent gas rcfngerauon
requirements

Commercial Installations: Two units in operation. _

Reference: Oil and Gas Journal, Vol. 71, No. 38, Sept. 17,
1973, pp. 66-68.

Licensor: C-E Lummus. |
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BIJLAGE U4: Het mechanisme van de katalytische hydrogenering van
benzeen (lit.39)

Het idee dat de heterogeen gekatalyseerde hydrogenering van benzeen
over groep VIII-metalen verloopt via een interaktie van geabsorbeerde
benzeen en geabsorbeerde waterstof is algemeen aanvaard, welke
absorptievormen van beide reaktanten aktief zijn, is echter nog een
punt van diskussie.

Op groep VIII-metalen bij temperaturen beneden 100 °C wordt benzeen
voornamelijk mw-gebonden geabsorbeerd, zoals blijkt uit IR-onderzoek,
EELS-metingen en XPS-waarnemingen. De absorptie-enthalpie op nikkel
bij 0 °C verandert bij toenemendebezettingsgraad van =105 tot
-35 kJ/mol (vergelijk de condensatie-enthalpie :=34 kJ/mol). Omdat
ongeveer een derde van de op nikkel geabsorbeerde hoeveelheid benzeen
bij kamertemperatuur niet uitwisselbaar is met !“C-benzeen, is er
naast de relatief zwak gebonden w-vorm ook nog een absorptievorm met
een hogere bindingsenergie. De waarneming, dat ook ongeveer een derde
van de geabsorbeerde hoeveelheid benzeen op Ni/Si0O, bij hydrogenering
veel trager wordt omgezet, 1leidt tot de veronderstelling dat
m-gebonden benzeen de precursor is van de bij de katalytische reaktie
betrokken vorm van geabsorbeerd benzeen. Een door velen aangehangen
hypothese voor de aanzet van de reaktie van het mw-gebonden benzeen is
een associatieve adsorptie van een C-atoom van de ring, waarbij de
onverzadigde rest van de ring een m-interaktie met het metaal behoudt.
Een van de argumenten hiervoor is dat de uitwisselingsreaktie van
benzeen met deuterium via dissociatief geabsorbeerd benzeen verloopt,
terwijl het verschil in struktuurgevoeligheid van deze reakties een
aanwijzing is dat ze via verschillende intermediairen verlopen.

Vergelijking van het temperatuur-geprogrammeerde desorptie=-spektrum
van waterstof en de aktiviteit voor benzeenhydrogenering bij een serie
Pt/Y-Al,0,-monster indiceert dat de zwak geabsorbeerde waterstof
(AHads = =40 kJ/mol) de hydrogenering verzorgt. Dit wordt bevestigd
door de waarneming dat een Pt-oppervlak met alleen sterk gebonden
waterstof inaktief is voor de hydrogenering van  benzeen bij
kamertemperatuur. Bij hogere temperatuur is de bezettingsgraad met
zwakgebonden waterstof erg laag en is de sterk gebonden waterstof wel
aktief.

Dat de interaktie van geabsorbeerd benzeen met geabsorbeerde
waterstof in een stap cyclohexaan zou opleveren is, in verband met een
daarvoor benodigde multi-molekulaire botsing, statistisch erg
onwaarschijlijk. De op vele groep VIII-metalen gevonden kinetiek bij
temperaturen lager dan 100 °C, namelijk een reaktiesnelheid van de
eerste orde in waterstof en nulde orde in benzeen is ook in strijd met
een dergelijk mechanisme.

Weliswaar wordt bij temperaturen boven 200 °c wel een
reaktiesnelheid gemeten die derde orde is in waterstof, maar het
snelheidsbepalend zijn van de desorptie van cyclohexaan Dbij die
condities kan dit ook verklaren; de voor deze reaktie geschakelde
evenwichten van de oppervlakte-hydrogeneringsstappen moeten daartoe in
de kinetische wuitdrukking voor de reaktiesnelheid worden opgenomen.
Meest waarschijlijk is dat de reaktie uit drie of zes stappen bestaat
waarbij telkens additie van een waterstof molekuul respektievelijk een
waterstofatoom plaatsvind.
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BIJLAGE 5: Computerprogramma voor de berekening van de

10
20
30
40
50
60

70
80

90

100
110
120
130
140

150
160
170
180
190
200

210
220
230

240
250
260
270
280
290
300
310
320
330

340
350
360
370
380

INPUT
INPUT
INPUT
INPUT
INPUT
INPUT

GOTO
L=2A

QB =
QC =
QH =
QM =
QE =
QN =

CB =
CC =
CH =
CM =
CE =
CN =

G =Q
F =B
RETUR

P=X
GOTO
Q=F
=P
= Q
=P

temperatuursstijging over de reactoren

"BO=";B0
"CO=";CO
"HO=";HO
"MO="; MO
"EQ=";EQ
"NO=";NO

340
+W¥H

(1-L) *BO
CO+L¥*BO
HO=3*L*BO
MO

EO

NO

=8.70+0 . 111%X=5.0E~-5*X*X
=15.68+0.15855%X~6, B5E~5¥X*X
6.858+3, TE-A¥X-2E~T*X*X
4,308+0,01325%X+8E-T*X*X
0.38+0.04485%X=1.65E-5%X*X
=1.97+0.1376%X~6E~58X*X

B*CB+QC*CC+QH*CH+QM*CM+QE+CE+QN+CN
0*51.970E3/G
N

80

+H*F/2:GOSUB 80
+2%F
+H¥F/2:GOSUB 80
+H*F:GOSUB 80

= Q=F

X
Q
X
Q=P
Q
X =P
RETUR
INPUT
INPUT
INPUT
INPUT
INPUT

+H*Q/6
N

"#ST=";N
"EST/PR=";M
"KSIO=";A
"KSIN=";B
"TO=";Y
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390 H = (B-A)/N

40O Z = A:X = Y:J =0

410 FOR W=1 TO N

420 GOSUB 240

430 J = J+1:IF J<M THEN 470
440 PRINT "KSIN=";L

450 PRINT "TN=";X

460 J = 0

470 NEXT W

In dit programma is

beginwaarde & (=0)
eindwaarde & (=1)
dT/dg

) ¢m,i Cp,i
stapgrootte

teller

E

aantal stappen die uitgevoerd worden voordat een uitvoer gegeven wordt
aantal stappen
stapteller
temperatuur
begintemperatuur

KX =EZZIIrrowoxtomwr>

B0O,CO,EO0, ingaande molenstroom van respectievelijk benzeen, cyclohexaan,
HO,MO0,NO ethaan, waterstof, methaan en normaal=hexaan

CcB,CC,CE, soortelijke warmte van respectievelijk benzeen, cyclohexaah,
CH,CM,CN ethaan, waterstof, methaan en normaal-hexaan

QB,QC,QE, molenstroom van respectievelijk benzeen, cyclohexaan, ethaan,
QH,QM,QN waterstof, methaan en normaal-hexaan



VERSION 1.02
$exe 3 e eesieskexe

™
PROCESS INPUT LISTING - PAGE 1

TITLE PROB=STAB, USER=JANHARRY, DATE=MAY 87, PROJ=FVO
DIMENSION SI, PRES=ATM, TEMP=C

COMPONZNT DATA

LIBID 1,METHANE/2,ETHANE/3,CH/4,HYDROGEN
THERMO DATA

METHODS SYSTEM=SRK

STREAM DATA

PROP STRM=1, TE!NP=170, PRES=18, PHASE=L ,COMP=1,3.4825/2,2.8595/%*
3,146.6981/4,0.0468, RATE=153,0869

UNIT OPERATIONS

COLUMN UID=STA

PRINT TRAY=190

FEED 1,10

PRODUCT OVHD=2,6.462, BTMS=3

PARA TRAY=25, SURE=18

HEAT 1,1/2,25

PSPEC TOP=18

COND TYPE=1, PRIS5=18

SPEC STRM=2, COMP=3, RATE=0.0005, REFS=1
SPEC PHASE=L, TRAY=1, RATE=0.03, REFS=1
VARI HEAT=1,2

ESTIMATE MODEL=1, RRATIO (M)=0.3
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VERSION 1.02 ™ page 06
SIMULATION SCIENCES, INC. PROCESS PAGE 8
PROJECT FVO UNIT 1 - STA JANHARRY
PROBLEM STAB SOLUTION MAY 87
I SUMMARY FOR COLUMN  UNIT 1 - STA ,
1 TOTAL NUMBER OF ITERATIONS
FAST METHOD 0
SURE METHOD 17
2 COLUMN SUMMARY
TRAY TCMP  PRESSURE NET FLOW RATES, KG MOLS/HR HEAT (COOL) ER
LIQUID  VAPOR DUTIES
DEG C  ATM  PHASE (L) PHASE(V) FEED  PRODUCT MM KJ /HR
o] 28.5 18.00 4.6 6.5V -0.2187
2 146.0  18.00 - 11.1
3 165.9  18.00 7. 13.0
4  170.3  18.00 T o6 13.9
5  171.4  18.00 TeT 14.1
6 171.6  18.00 Tl 14.1
7 171.7 18.00 77 14.2
8 171.7  18.00 7.7 14.2
9  171.7  18.00 7.7 14,2
10 171.7 18.00  163.5 18.2  153.1L
11  174.8  18.00  168.5 16.9
12 180.7  18.00  176.8 21.9
13 191.,1  18.00  191.7 30.1
14 203.3 18.00 212.4 45.1
15  211.9 18.00 229.5 65.8
16 216.2  18.00 200.3 82.8
17  218.0  18.00 245 .6 93,7
18  218.7  18.00 247 .9 99.0
19  219.0  18.00  248.8  101.3
20 219.1  18.00 248 .9 102.1
21 219.1  18.00 249 .0 102.3
22 219.1 18.00 209.1  102.4
23 219.1  18.00 209,1  102.4
24 219.1  18.00  289.1  102.4
25 219.1  18.00 102.4 146 .6L 1.9415

3 FEED AND PRODUCT STREAMS

% FEED 5

TREAMS ¢

3 TO TRAY 10 IS LIQUID

* PRODUC

T STREAMS:

J IS LIQUID STREAM FROM TRAY 25
VAPOR STREAM FROM TRAY 1

2 IS

OVERALL MASS BALANCE, (FEEDS - PRODS)
OVERALL HEAT BALANCE, (HIN - HOUT)

MASS RATES HEAT RATES
KG MOLS/HR MM KJ /HR
0.15309E+403 0.45257E+01

0.14663E+4+03 0.62094E+01
0.64627E+01 0.39078E-01

0.15259E-04
0.19073E-05



VERSION 1.02

SIMULATION SCIENCES, INC.

PROJECT FVO
PROBLEM STAB

4 SPECIFICATION VALUES

PARAMETER TRAY COMP.

TYIPE NO
STRHM 2 :
IRAY LIOD i

5 REFLUX RATIOS

REFLUX / FEED STREAM 1
REFLUX / VAPOR DISTILLATE

M
PROCESS
UNIT 1 - S5TA
SOLUTION

SPECIFICATION SPECIFIED
VALUE

ML RATE RATIO 0.5000E-03 W 4
ML RATE RATIO 0.3000E-01 0.3000E-01 \; \4,Lﬁa

4
/wb"’" ?

REFLUX RATIOS
WEIGHT STD L VOL
0.0263 0.0287
2.2294 1.0630

W

MOLAR
0.0300
0.7107
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PAGE 9
JANHARRY
MAY 87

CALCULATED b8
VALUE 1, M~ /
0.5000E2—03\'-;(M//«"'L



VERSION 1.02
SIMULATION SCIENCES, INC.
PROJECT FVO
PROBLEM STAB

TRAY
COMPONENT
METHANE
ETHANE
8 ;|
HYDROGCHN

EWN R

KG MOLS/HR

TRAY
COMPONENT
1 METHANE
2 ETHANE
3 CH
4 HYDROGEN

KG MOLS/HR

TRAY
COMPONENT
1 METHANE
2 ETHANE
3 CH
4 HYDROGCN

KG MOLS/HR

TRAY
COMPONENT
1 METHANE
2 ETHANE
3 CH
4 HYDROGCN

KG MOLS/HR

TRAY
COMPONENT
1 METHANC
2 ETHANE
3 CH
4 HYDROQGLC:

KG MOLS/HR

™

PROCESS

URIT 1 = SIA
SOLUTION

ITIA TRAY COMPOSITIONS

3:9593E=02
1+82T1E-0L
7.7760E-01
9.4569E-05

4.5926E+00

1.6849E-02
3.4690E-02
9.4836E-01
1.0389E-04

7.4070E+00

1.5870E-02
3.0962E-02
9.35307E~01
1.0087E-04

7.6880E+00

1.5807E-02
3.0754E-02
9.5334E-01
1.0066E-04

7.7052E+00

1.5803E-02
3.0741E-02
9.5336E-01
1.0064E-04

7.7062E+00

5.3897E-01
4.4254E-01
1+1351E~02
7.2430E-03

6.4617E+00

2.7683E-01
2.4458E-01
4,7498E-01
3.6426E-03

1.3038E+01

2.5581E-01
2.2004E-01
5.2080E-01
3.3758E-03

1.4093E+01

2.5448E-01
2.1863E-01
5:2355E-01
3«3591E-03

1.4163E+01

2.5440E-01
2.1855E-01
5+23712E~01
3.3580E-03

1.4168E+01

1.9246E-02
5.0068E-02
9.3058E-01
1.0473E-04

6 «5758E+00

X
1.6073E-02
3.1660E-02
9.5216E-01
1.0156E-04

7.6317E+00

1.5819E-02
3.0794E-02
9«53 29E~01
1.0070E-04

7.7017E+00

1.5803E-02
3.0743E-02
9,5335E-01
1.0064E-04

7.7060E+00

1+5802E-02
3.0740E-02
9.5336E-01
1.0064E-04

1.6<ns1:XMLFault xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat"><ns1:faultstring xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat">java.lang.OutOfMemoryError: Java heap space</ns1:faultstring></ns1:XMLFault>