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RESUMEN

RESUMEN

£n un andlisis integral del proceso de HDS de naftas se debe hacer énfasis en los
sistemas reaccionantes. La simulacion en estado estacionario de plantas tales comeo la
planta de HDS de naftas de Tuia, Hidalgo tiene como paso limitante {a descripcion y manegjo
de las ecuaciones gue rigen la simulacién de ias diferentes reacciones que se lievan acabo
en la etapa de reaccidn de la planta de HDS.

En el presente trabajo se realizo el esquema de simulacién a estado estacionario
para la planta de HDS de naftas de Tula, Hidalgo. La realizacién del esquema de simulacién
de HDS se dividié en dos grandes rubros: el primero fue la incorporacién y generacion de los
esquemas de reaccién los cuales describen el comportamiento general del sistema
reaccionante; y el segundo fue la incorporacién de los datos disefio para genera el esquema
global de simulacién, el cual permite describir las secciones de reaccion y de
fraccionamiento de la planta de HDS de naftas. El sistema reaccionante considera dos
diferentes tipos de reaccién: hidrogenélisis de compuestos con azufre (MDS) e hidrocracking
de los hidrocarburos presentes en la mezcla de naftas. La representacion de HDS para
naftas se hizo considerando como compuestos modelos al tiofeno y benzotiofeno; mientras
el hidrocracking se consideraron pseudocomponentes, que normaimente se utiiizan para
representar a la mezcla de naftas. Para la integracion del esquema global de simulacién se
utilizaron los datos de operacion y de disefic proporcionados por PEMEX (Petrdleos
Mexicanos ).

Por el lado de HDS se encontré gque el tiofeno y benzotiofeno son buenos
representantes para simular el comportamiento de 1a gama de compuestos con azufre que
se encuentran en la nafta. Para hidrocracking después de probar con diferentes modelos se
escogié un modelo simplificado con parametros cinéticos empiricos para poder modelar el

sistema reaccionante. Con estas dos herramientas se predijo el impacto que tendrian
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algunas variables de operacién (temperatura y presion de reaccién, flujo de recircutacion y

porcentaje de compuestos de azufre) en el reactor sobre la calidad del efluente de 1a pianta.

La importancia del estudio del proceso de HDS radica en el grado de pureza que se

requiere en naftas o gasolinas con respecto a l0s compuestos de azufre contenidos en el
producto final.
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INTRODUCCION

Los procesos de hidrotramiento de corrientes con hidrocarburos ha tenido su mayor
aplicacién en la eliminacidn de compuestos de azufre por varias razones: la primera para
evitar envenenamiento de los catalizadores de platino, los cuales se utilizan en lag secciones
de reformacion; y fa segunda, y tal vez {a mas importante es ia eliminacidn de azufre de los
combustibles liquidos, por Ja contaminacion por S0z que se convierte en lluvia acida en el
ambiente.

El proceso de hidrotratamiento que se presenta en este trabajo es precisamente la
eliminacién de compuestos de azufre por medio de hidrogenacidn sobre catalizadores de
CoMo/y-Al-0s. Este trabajo consiste en gdenerar el esquema de simulacién global a estado
estacionario, para describir el comportamiento de una ptanta en operacién de PEMEX, la
cual esta localizada en Tula, Hidalgo, estos procesos de hidrotratamiento estan enfocados a
los cortes higeros del petrdleo “naftas”. El esquema de simulacién se implemento en un
simulador comercial el cual es usado en planta; este simulador es HYSYS. Para ei desarroilo
del esquema de simulacion de la planta en operacidn se usaron datos de diseno, los cuales
fueron proporcionados por PEMEX. Por otro iado, por ser un proceso el cual involucra una
serie de reacciones, es necesario saber [0g procesos reaccionantes que se dan dentro del
reactor para poder predecir correctamente el comportamiento del mismo.

En el desarrollo del esquema de simulacidn global del sistema se procuro utilizar
diferentes tipos de reacciones que pudieran ocurrir dentro del reactor de HDS; las

reacciones que se consideraron fueron ias siguientes:

1. Reacciones de eliminacién de azufre (HDS)
2. Reacciones de hidrocracking
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Los dos coniuntos de reacciones son simultdneos, y el balance global de materia

considera a los dos. Para HDS se uso compuestos representativos como son tiofeno v
benzotiofeno con ecuaciones cinédticas de tipo Langmuir-Hinshelwood, en las cuales
consideran efectos de adsorcién de reactivos y productos. Respecto al hidrocracking se
usaron expresiones cinéticas de primer orden con sus parametros obtenidos empiricamente.
Todas las expresiones de rapidez de reaccidn cinéticas fueron introducidas en e modelo de
un reactor pseudohomogeneo de tipo tubular de flujo tapdn que en sus siglas en ingles se
representa (PFR) en donde se despreciaron efectos de problemas de frasferencia de masay
energia,

Para la generacion giobal del esguema de simulacion se utilizaron los datos
proporcionados tratando de apegarse lo mas posible a ello para poder tener un esquema de

simulacion representativo.



OBJETIVOS

OBJETIVOS

Objetivo general

Se desarrotlara el esquema generai de simulacion a estado estacionario para la
planta de Hidrodesulfuracion (HDS) de naftas de Tula; Hidalgo, con base en los datos de

disefio y del desarrollo de Ias reacciones involucradas en el proceso.

Objetivos especificos

« Se representaran a los compuestos de azufre gue se encuentran en la mezcla de naftas
mediante compuestos puros que sean representativos al corte de interés y de
propiedades conocidas.

« Se |dentificaran las reacciones representativas que suceden dentro del reactor de HDS
para explicar de manera general el consumo de hidrogeno y las conversiones de los
reactivos presentes.

+ Se Identificaran las variables de procesos que afectan a la calidad del efluente de la
planta.

 Contar con un esquema de simulacidn confiable para en el futuro aplicarlo a una
simulacidn dindmica.



ANTECEDENTES

ANTECEDENTES

El desarrollo de este trabajo surge del convenio firmado por PEMEX-UNAM en donde
el lahoratorio de simulacion y optimizacidn de procesos, dirigido por el Maestro Celestino
Montiel, se compromete a desarrollar los esquemas de simulacidn de la Refineria de Tula,
Hidalgo con base a los datos proporcionados por Petrdleos Mexicanos. Dentro de |a Refineria
de Tula, Hidalgo se encuentra la seccion de tratamiento de los cortes ligeros (naftas) del
petréleo con hidrogeno para eliminar azufre del hidrocarburo, esta seccion del complejo
tiene la caracteristica principal de contar con una seccién de reaccion la cual no ha sido
estudiada a fondo para conocer su comporitamiento general. Este fue uno de los motivos que
me llevo a interesarme en el desarrollo de este tema, ya que se trata de un problema real
gue requiere una mejor comprension del proceso. Ef desarrollo de este esquema de
simulacidn es un gran ejercicio como Ingeniero Quimico, ya que prueba mis habilidades en
todas Ias ramas gue se estudiaron durante toda la carrera, desde el estudio de temas
relacionados trasferencia de calor, flujo de fluidos, procesos de separacion, ingenieria de

reactores por mencionar algunas, todas dentro de un proyecto de simulacion de plantas.

Para generar el esquema de simulacién de esta planta dentro de la Facultad de
Quimica, se cuentan con recursos suficientes, como son los simuladores disponibles, los
cuales se podian utilizar para desarrollar el esquema deseado. Uno de los objetivos del
convenio UNAM-PEMEX consiste en generar esquemas de simulacidn, los cuales sean
accesibles, no solo en la Facultad de Quimica sino también en sus plantas, de tal manera

que se pudieran consultar en cualguier momento.

La representacion de esta planta mediante un esgquema de simulacién tene la
posibilidad de tomar en cuenta esguemas de reaccion complejos, gue consideran una gama
de hidrocarburos muy amplia. En general, la representacion de estos compuestos se hace

por medio de compuestos modelo y/0 pseudocomponentes.
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La eliminacion de compuestos con azufre de las corrientes de hidrocarburos por

hidrogenolisis en catalizadores de Co-Mo ha sido estudiado extensamente. La
caracterizacion fisicoguimica de los catalizadores y sus propiedades estudiadas por Schuity
Gates (1973), Schuman y Shalit (1970) y Delmon (1979), mientras los primeros aspectos
cinéticos generales fueron revisados por Vrinat y de Mourgues (1983) en condiciones lejos

de fas utilizadas en operaciones industriaies y con un corto rango de variacion de variables.

Gates y Page respectivamente dedican todo un capitulo para el estudio de HDS
enfocandose principalmente al papel del catalizador y sus caracteristicas, pero sin dar una
descripcion explicita de las reacciones que ocurren dentro de un reactor comercial aparte de
las de HDS. Por otro lado Girgis y Gates (1991) publican una recopilacion de las cinéticas y
reacciones que ocurren dentro en procesos de hidrotratamiento con base en trabajos
publicados anteriormente para HDS, HDO, HDN e hidrogenacién de ciclicos para casos
especificos y siempre con compuestos puros [ref. 17]. Estudios generales del
comportamientos de reactores de HDS estdan dados por Cheng-Lie [ref. 8], Dassari [ref. 9],
Diaz-Real {ref. 11}, Froment [ref. 15] en donde explican ciertas caracteristicas de estos
reactores pero ningun entra en detalle de todas las reacciones que suceden dentro del
reactor; estos articulos son una buena referencia pero limitada ya que para los fines del
modelamiento de las reacciones las constantes de las ecuaciones representativas deben de
ser conogidas.

Los compuestos modeio de azufre que se utilizaron para la mezcla de nafta presente
fueron : tiofeno v benzotiofeno. La cinética utilizada para la hidrogendlisis de! tiofeno fue
desarrollada por Van Parijs y Froment (1986), la cual tiene un buen desarrollo y esquemas
de reaccion bien aceptados. Estos investigadores utilizaron un catalizador comercial
CoMo/y-Alz0s fijo en un reactor tubular; las condiciones de operacion a las cuales se
obtuvieron las cinéticas de reaccion se variaron en el intervalo siguiente: presion total, 2-30
bar; temperatura 533-623 K; relacion de hidrogeno/hidrocarburo 4-9, con estas condiciones
los autores consideran que no existen limitaciones de transporte de masa en la intrafase
[ref. 51]. La cinética de hidrogendlisis de benzotiofeno utilizada se realizo en un reactor
tubular con un catalizador comercial de CoMo/y-Al20s. Las condiciones de temperatura
fueron de 513-573 K y una presion de 2-30 bar y fueron desarrolladas por Van Parijs y
Froment {1986) [ref. 52].
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En el reactor de Ia PHN no solo ocurren reacciones de HDS sino también muchas

otras. Las reacciones que se buscaron considerar aparte de las de HDS fueron reacciones de
hidrogendlisis de hidrocarburos, denominadas hidrocracking. Para las reacciones de
hidrocracking las cinéticas y esquemas de reaccion estan menos desarrolladas para las
condiciones de reaccién presentes en la PDN. Entre los pocos articulos publicados
Debrabandere v Froment (1997) han estudiado reacciones de hidrocracking proporcionado
cinéticas de reaccién para una gama de compuestos (C1-C14) pero no publican todos los
parametros cinéticos que obtuvieron por lo que vuelve al articulo un buen parametro pero
sin mucha aplicacién [ref. 12] para el modelamiento. Castellanos y Bazua {1999) en la
simulacién de una planta de tratamiento de hidrocarburos de diesel con hidréogeno proponen
un esquema de reaccidn con uso de pseudocomponentes y ciertos parametros para
hidrocracking utilizdndolos para una mezcla de hidrocarburos de diesel; esta propuesta fue

probada sin obtener buenos resultados para la mezcia de naftas utilizada [ref. 6].

£n nuestro caso el uso de pseudocomponentes es un limitante ya que no se cuentan
con estudios del comportamiento de este tipo de situaciones dentro del hidrocracking. Por lo
tanto el desarrollo de las cinéticas para estos compuesto fueron desarrollados para generar
un esquema y parametros que pudieran describir al sistema reaccionante de manera
adecuada, 10s pardmetros y esquemas cinéticos utilizados no tienen la finalidad de describir
un mecanismo de reaccion ni predecir los valores reales de las constantes de reaccion; se

utilizan solo para poder modelar al sistema reaccionante de manera adecuada.
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En este capitulo se presentan las bases teéricas para la integracién del diagrama de
simulacion de la planta de HDS de Tula, Hidalgo en términos de las herramientas basicas
qgue se utilizaron para generar el esquema de simulacién. Estas son tos principios de la
simulacién de procesos; una descripcidn cualitativa del simulader HYSYS; la procedencia de
los datos para Ia generacién del esquema de simulacion; descripcidon general del proceso;
esguemas y expresiones de rapidez de reaccidn; ecuaciones generales para la simulacién de
un reactor PFR vy la secuencia para la generacién del esquema de simulacion de la planta en
general. .

SIMULACION DE PROCESOQOS

La simulacion de procesos envuelve representar a procesos reales tanto
cualitativamente, como cuantitativamente en una forma matemética. Al construir una
simulacién de algin proceso, este se reduce a sus bases y después se describe
adecuadamente en una forma matematica dependiendo de su compiejidad. Por lo tanto un
la simulacidn de procesos tiene tres facetas: (1) formulacidn del modelo [0 esquema de
simulacion] (2) desarrollo de un algoritmo de solucidn matematica y (3) validacion del
modelo utilizando informacion conocida. Con base a estas necesidades y aprovechado las
herramientas matematicas, de computo y 1os principios basicos de la ingenieria guimica
surgen los simuladores comerciales, teniendo como finalidad adaptarse a las necesidades
personales de cada usuario utilizando ecuaciones generales para poder resolver problemas
reales en una forma accesible para el usuario En la actualidad, estos simuladores tienen
programados ciertas herramientas tales como: modelos termodinamicos, propiedades
elementales de compuestos reales y 1as operaciones unitarias de mayor uso; Ia combinacion
de estos tres elementos principales permite generar un esquema de simulacién para

describir el comportamiento general de un proceso. En el capitulo siguiente se presentan las
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bases tedricas de las herramientas utilizadas para generar el esquema de simulacion de la

planta de hidrodesulfuracién de naftas de [a planta de Tula, Hidalgo (PHN).

HYSYS

HYSYS, es el simulador que se utilizo para generar el esquema de simulacion para la
planta de HDS de Tula, Hidalgo. Este paquete de simulacion fue seleccionado porque en
plantas de PEMEX es el simulador que se utiliza. HYSYS es un simulador de la compaiia
Hyprotech; tiene como antecedentes HYSIM el cual es la primera version de un simulador de
interactivo. Hyprotech utiliza el proceso de simulacién como herramienta para que el usuario
incremente el entendimiento de los procesos para que se puedan tomar mejores decisiones
de procesos. Para poder llegar a este objetivo HYSYS utiliza el concepto de simulacion
interactiva; la cual, segin sus creadores no solo minimiza el tiempo de simulacion sino
también al estar construyendo interactivamente el modelo con acceso inmediato a los

resultados el usuario va tomando conciencia del proceso.

HYSYS utiliza un disefio orientado a objetos con ambientes graficos; la simulacién
interactiva empieza automaticamente en el momento en que se alimenta nueva informacion
y de esa manera no existe informacién restringida de ninguna forma; este tipo de manejo de

informacién hace posible visualizar todos los calculos mientas se estan realizando.

El amhiente de simulacion interactiva de HYSYS permite utilizar otras herramientas
sin tener que pasar los datos manuaimente, el manegjo de datos se hace automaticamente
entre aplicaciones. HYSYS maneja Ios procesos tanto en estado estacionario o dinamico;
también tiene las opciones de optimizacidn de procesos, dimensionamiento, costos y

disefos concepiuales; todas esta herramientas en un solo simulador.

La flexibilidad de HYSYS le permite ser utilizado como un modulo de calculo de
propiedades termodinamicas para la aplicacién con otros programas como Microsoft Excel,
C++, Fortran 90 y Microsoft Visual Basic, o la posibilidad de incluir en &l subrutinas no
preestabiecidas dentro de el mismo. Esta uftima aplicacidon fue de gran uso para nuestro
caso, va que dentro de las subrutinas de HYSYS no se tienen las expresiones ¢inéticas para

nuestro sistema de reaccidon, Langmuir-Hinshelwood, por lo que HYSYS se extiende por

10
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medio de programas realizados en Visual Basic en donde se definen las expresiones

cinéticas con las que se quiere trabajar, sin tener que programar el método numérico para la

resolucion de 1as ecuaciones diferenciales resultantes.

DATOS DISPONIBLES

El trabajo de simulacién gue se realizd estuvo basado en una planta que ya esta en
operacién, por fo que los datos con los que se cuentan fueron proporcionados por PEMEX de
la planta instalada en Tula, Hidalgo. Por lo que los resultados del modelamiento seran
comparados con los disponibles obtenidos por PEMEX.

DESCRIPCION GENERAL DEL PROCESO

La planta hidrodesulfuradora de naftas procesara una carga de 36,000 BPD de una
mezcla de naftas estabilizada y nafta atmosférica procedentes de las plantas estabilizadoras
y atmosféricas respectivamente, y 500 BPD de gasolina que proviene de las plantas
hidrodesulfuradoras de destilados intermedios. El objetivo de 1a hidrodesulfuradora (PHN) es
eliminar los compuestos de azufre presentes en la alimentacion, asi como preparar la carga
para la planta reformadora.

La PHN consta de dos secciones: Seccién de reaccion y Seccion de estabilizacion y
fraccionamiento, tal como se muestra en el diagrama de flujo de proceso. [Esquemas de
simulacion 1,2 ,3]

Descripcion de componentes.

Para facilitar el modelamiento las fracciones del petréleo de la gasolina se
representan a través de un conjunto de pseudocomponentes, técnica de caracterizacion que
permiten traducir los ensayos de un crudo o sus fracciones en ese conjunto de
pseudocomponentes. Dichos datos incluyen curvas de % destilacion TBP y densidad API,
basicamente la caracterizacion se da en términos de las siguientes propiedades:
temperatura de ebullicion normal, densidad relativa y peso molecuiar los cuales permiten

determinar parametros que se utilizan en los diversos métodos de estimacion de
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propiedades termofisicas. Estas técnicas de caracterizacion se han convertido en programas

estdndar que estan incorporados en os simuladores de proceso comercial.

En este trabajo, la carga normal con pentanos presenta las caracteristicas

siguientes:

Tabla 1. Curva TBP

Destilacion %Vol. TBP, °F
0 25
10 86
30 155
50 201
70 261
20 340
100 395
API 72.66
PM 101.405
5G 0.693
Azufre 800ppm
Presién de vapor de Reid 8.26

La gasolina procedente de las unidades hidrodesulfuracion de destilados
intermedios tiene las caracteristicas siguientes:

Destilacién %Vol. BP, °F
0 25
10 86
30 155
50 201
70 261
90 340
100 395
API 59.2
PM 116.4
Azufre 400ppm
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El hidrogeno procedente de la unidad reformadora de naftas tiene las caracteristicas

siguientes:

Tabla 2. Composicidn de Hidrogeno de reposicion

Composicién %Mol
H20 Trazas
H2S5 Trazas
H2 77.24
C1 8.35
c2 7.04
C3 4.32
NC4 1.64
IC5 0.5
NCH 0.27
ICa 0.32
NCO(+) 0.32
Total 100.0

La especificacién de los productos desulfurados y desischexanizada son los

siguientes:

1) Se considera que la carga normal que se envien a la unidad reformadora de

naftas es de 22,700 BPD y con una composicion de:

Tabla 3. Especificacidn de efluentes de planta

Compuesto Composicién
Arsénico 1ppb max.
Nitrégeno 0.5ppm max.
Azufre 0.5Bppm max.
Cloruros 0.5ppm max.
Floruros . 0.5ppm max.
Plomo 20pphb max
Cobre 20ppb max.
Oxigeno combinado Total de Sppm de agua en el gas
de recirculacién max.
Componentes Carga en %mol
IC5 0.109
NC5 0.323
2,2DM-C4 0.075
IC6 1.312
3mC5S 0.717
NC6 97.464
Total . _100.0 B
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2) Pentanos e lsohexanos

Componentes Carga en %mol
NC3 0.002
NC4 1.083
IC5 22.753
NC5 33.918
2,2DM-C4 1.616
1C6 10.405
3mC5 4,239
NC6 25.983
Total 100.0

Peso molecular 79.65

Seccion de reaccion

El objetivo de esta seccién es efectuar la eliminacion de compuestos de azufre
principaimente; para ello se somete a la corriente de alimentacidbn a un proceso de
hidrogenacion que se lieva acabo en un reactor catalitico de lecho fijo.

La alimentacidn formada por una mezcla de nafta estabilizada, nafta atmosférica y
de una corriente de gasolina procedente de la planta hidrodesulfuradora de destilados
intermedios se pasan a un tanque acumulador de carga FA-401, pasando previamente por
un filtro de carga FG-410/R en donde se eliminan los sélidos presentes en [a nafta. Esta
mezcla se envia por medio de una bomba de carga GA-401/RT hacia el tren de
precalentamiento de carga con previa inyeccion de la corriente de hidrogeno provenientes
del compresor de recirculacidén de hidrogeno GB-401 e hidrogeno de reposicion proveniente
de la planta reformadora.

El tren de precalentamiento de carga esta formado por los intercambiadores EA-4Q1
AD y EA-402 AD, los cuales utilizan el efluente del reactor para precalentar la carga de 43 a
262°C, con una vaporizacion total. La carga en estas condiciones pasa al calentador de
carga, BA-401, con objeto de alcanzar una temperatura de 313 °C en la entrada del reactor
DC-401.. Dicha temperatura se controla con la corriente de salida del calentador mediante ¢l

flujo de combustible que se alimenta a este equipo. La carga que entra al reactor de legho
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fijo se ve sometida a reacciones de hidrogenacion y transformacién de los compuesios de

azufre. La corriente de salida del reactor intercambia calor en ios intercambiadores EA-402

AD y EA-401 AD, alcanzandose una temperatura de 95 °C.

El siguiente paso para el proceso tiene como objetivo separar el hidrogeno no
reaccionante (denominado hidrogeno de recirculacion) y reincorporarlo al sistema de
reaccion, mezclandolo con la corriente de carga. Para tal propésito, el efluente del reactor
intercambia calor con el liquido precedente del tanque separador de producto desulfurado
FA-402 en el intercambiador EA-403 AB y con agua de enfriamiento en el enfriador de
producto desuifurado EA-404 AD, para alcanzar una temperatura de 43 °C y una

vaporizacion de 2.4% en peso.

La mezcla liquido-vapor formada se separa en el tanque separador de producto
desulfurado FA-402. El vapor resultante, con un contenido de 87% de hidrogeno
aproximadamente, se envia al tanque de succién del compresor de recirculacion, FA-403,
con objeto de eliminar las peguenas cantidades de liquido que pudieran haber sido
arrastradas. Este gas tiene dos destinos: una pegueina parte, 3% en volumen, sirve como
purga de gas amargo del sistema y al mismo tiempo como regulador de la presion de la
seccion de reaccion; la otra parte de Ia corriente al compresor de recirculacién de hidrogeno,
GB-401, desde donde se descarga a una presion suficiente para que se mezcle con las

corrientes de hidrogeno de reposicién, primeramente v después con la corriente de carga.

La relacidon de hidrogeno/hidrocarburo manejado en la entrada al reactor es de 400
fi2 de Hz a 68°F y 1 atm abs / Barril de carga a 60°F, con lo cual las reacciones de
hidrogenacion y transformacién se llevan a cabo satisfactoriamente minimizando la
despositacion de carbén sobre el catalizador. La fase liquida separada del tanque FA-402
después de intercambiar calor con el efluente del reactor en e! intercambiador EA-403 AB,

se envia a la seccidn de estabilizacién y fracgionamiento.
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Seccion de estabilizacion y fraccionamiento

La finalidad de esta seccidn es la separacidn de los compuestos ligeros vy la
preparacién de la carga a la planta reformadora. La separacién de los ligeros se logra
mediante la torre desbutanizadora, DA-401 [esquema de simulacidn 2}, y la torre
deisohexanizadora, DA-402 [esquema de simulacion 3], realiza la separacion del ischexano
de los hexanos y mas pesados. Como se menciono antes, la fase liquida (procedente del
tangue separador de producto desulfurado, FA-402) intercambia cator en el intercambiador,
EA-403 AB, y enseguida se precalienta con la corriente de fondos de la torre
desisohexanizadora , DA-402, en el intercambiador, EA-405 AB. Al liquido precalentado se le
reduce la presién, mediante una véalvula que opera a control de nivel del tanque separador
de producto desulfurado, FA-402, de presién 21.6 a 6.3 kg/cm2 man. lo cual provoca una
expansion del fluido forméandose una mezcla liquido-vapor que se envia al primer tanque

separador de alimentacion a torre desbutanizadora FA-404.

La fase vapor formada por hidrocarburos ligeros, hidrogeno y compuestos de azufre,
tales como el dcido sulfihidrico, se condensan parcialmente en el enfriador de gas amargo
EA-406 AB a una temperatura de 38 °C, inyectdndose antes una corriente de inhibidor de
corrosion para la proteccién de los equipos. Este enfriamiento se hace con el objeto de
condensar los hidrocarburos mas pesados de la mezcia. La mezcla pasa el segundo
separador de alimentacion a la torre deshutanizadora FA-405, en donde la fase gaseosa rica
en hidrogeno, metano y dcido sulfihidrico (gases amargos), se envian a la linea de gas

amargo cuyo destino final es la planta de tratamiento con DEA.

Las corrientes liquidas procedentes de los tanques separadores FA-404 y FA-405, se
manejan a control de nivel de dichos tangues mediante las bombas GA-408/R y GA-409/R
respectivamente. Estas corrientes se mezclan enseguida y se alimentan al plato numero 15
de la torre desbutanizadora DA-401.

La torre desbutanizadora, tiene por objeto separar los hidrocarburos ligeros y
butanos de los pentanos e hidrocarburos mas pesados; las condiciones de operacion en el
domo son de 16.8 kg/cm?2 man y 85°C. Por el domo de esta torre salen vapores con cierta
cantidad de compuestos de azufre, por lo que nuevamente se inyecta un inhibidor de

corrosion para evitar problemas de corrosion de equipos subsecuente. Estos vapores se
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condensan parcialmente al pasar a través del condensador de la torre desbutanizadora EA-

407 AB v se envian al tanque acumulador de reflujo de la torre desbutanizadora FA-406
donde se separan las fases liquido-gas. La fase gaseosa de este tanque €s propiamente gas

amargo el cual se envia hacia la linea de gas amargo mezcldndose con &l resto de los gases.

Por su parte el condensado se divide en dos corrientes: una constituye el refluio de
la torre, la cual se maneja a través de la bomba de reflujo de torre desbutanizadora GA-
402/RT, alimentandose en el plato numero 1 a control de flujo en cascada con un
controlador de temperatura de la torre; y a otra corriente, constituida principaimente de
propanecs, butanos y pequefias cantidades de compuestos de azufre, se maneja a través de
la bomba de destilado liquido de ia torre desbutanizadora EA-410, para luego enviarse a
control de nivel del tangue FA-406 hacia la planta de tratamiento con DEA (dietilanima). El
control de presién de esta torre se logra mediante la regulacién del flujo de salida de los
gases amargos del tanque FA-406, mientas que el control de temperatura se lleva a cabo

regulando la cantidad de reflujo enviado a la torre.

La corriente de fondos de la torre desbuianizadora constituida por pentanos,
hexanos y mas pesados, se divide en dos: una parte se envia ai rehervidor de toire
desbutanizadora, BA-402, mediante la bomba de fondos, GA-404/RT, se alcanza una
temperatura de 227°C y una vaporizacion del 50% mol; 1a otra parte se manda a la torre
desisohexanizadora DA-402, previa disminucién de ia presién de 17.1 a 2.1 kg/cm2 man.,
mediante una valvula que controla el flujo y que actlia en cascada con el control de nivel del
liquido del fondo de la torre desbutanizadora. En esta misma corriente de fondos se
encuentra un control analitico cuyo analizador mide la concentracion de azufre y es capaz de
activar un sistema de emergencia cuando la concentracion de azufre resultante sea muy
alta.

Simultaneamente a ia apertura de esta valvula, el sistema arranca el motor eléctrico
del enfriador EC-401, abre la valvula de la linea de enfriamiento del Segundo Enfriador de
Gasolina Amarga EA-409, y abre también, la valvula que permite el ingreso a la nafta
desulfurada de tanques de Almacenamiento hacia la Torre Desbutanizadora DA-401. Con
esta serie de acciones se evita el paro de esta planta y también el para de la Planta
Reformadora, pues el flujo permanece sin interrupcion en fa Seccion de Fraccionamiento, y

se da tiempo para restablecer las condiciones adecuadas en la Seccion de Reaccion.
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En esta misma corriente de fondos se encuentra un control analitico cuyo analizador
mide la concentracién de azufre v es capaz de activar un sistema de emergencia cuando la

concentracion de azufre resuitante sea muy alta.

La Torre Desisohexanizadora tiene como objetivo obtener la nafta dentro de
especificaciones para ser enviada a la Planta Reformadora. Por tal motivo, ia torre separa los
pentanos e ischexanos por el domo, y hexanos y mas pesados por el fondo, los cuales

constituyen la carga a la Unidad Reformadora.

Como se menciond antes, los pentanos e isohexanos salen por el domo de la torre
condenséandose totaimente en el Condensador de la Torre Desisohexanizadora EA-408 AD vy
recibiéndose en el Tangue Acumulador de Reflujo de la Torre Desischexanizadora FA-40Q7.
Parte del condensado se recircula hacia la torre para mantener la relacién de reflujo
requerido y la corriente restante se envia como carga a la Planta Fraccionadora y a

almacenamiento.

Cuando se trabaja con carga con pentanos el volumen de este destilado liquido es
de 13,300 BPD, por 1o que se destilan 5,896 BPD a la Planta Fraccionadora y 7,405 BPD a

almacenamiento, bajo previo enfriamiento en el Enfriador de Pentanos EC-402.

El control de presién de la torre desisohexanizadora se realiza mediante una linea de
desvio de vapores calientes al Tanque Acumulador de Reflujo FA-407. Cuando la presién
disminuye la vaivula permite el paso de vapores al interior del tanque produciendo una
contrapresion en el sistema, mientras que si la presién aumenta, la vélvula situada en la
linea de desfogue del mismo tanque empieza abrir aliviando la presion. El control de la
temperatura de 1a torre es simitar al control de la torre deshutanizadora.

La corriente que sale por el fondo de la Torre Desisohexanizadora compuesta de
hexano y mas pesados, constituye propiamente la nafta producto que se enviara a la planta
reformadora. Una parte de este liquido de fondos se recircula al Rehervidor de la Torre
Desisghexanizadora BA-403 mediante la Bomba GA-410/RT. En este equipo el liquido se
vaporiza parcialmente (47% peso) a una temperatura de 168°C y se controla esta

temperatura mediante el consumo de combustible.
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Otra parte del liquido de fondos se envia al Tanque de Balance FA-408, el cual tiene
el proposito de otorgar mayor flexibilidad al envio de la nafta a la Planta Reformadora,
aumentando el tiempo de residencia del liquido. El efluente de este tanque se divide en dos
corrientes. La primera es enviada mediante la Bomba GA-405/RT hacia la Planta
Reformadora, pasando previamente por el Primer Precalentador de Carga a Torre
Desbutanizadora EA-405 A-B, en donde intercambia calor con el liquido proveniente del
Tanque Separador de Producto Desulfurado FA-402.

ESQUEMAS DE REACCION

En el proceso de hidrodesulfuracién de naftas (HDS) se utilizan catalizadores de Ni,
Co, y Mo, soportados en y-alimina, por ser catalizadores de baja selectividad hacia la
eliminacion de compuestos con azufre, sobre la superficie de estos se dan numerosas
reacciones que van a la par con la eliminacion de compuestos de azufre. Las reacciones
mas comunes son: hidrocracking, hidrogenacion de compuestos insaturados, eliminacion de
compuestos nitrogenados (HDN), hidrogenacién de compuestos oxigenados (HDO),
eliminacién de compuestos con metales pesados. El estudio de estas reacciones
secundarias toman un peso importante, entre otras cosas porque la eliminacion de azufre
(HDS) no justifica ef consumo de hidrogeno que se da en el proceso real de HDS. En esta
parte del trabajo se presentan brevemente 1os dos sistemas reaccionantes mas importantes
que se tomaron en cuenta: HDS, hidrocracking, con un especial énfasis en el estudio de el

mecanismo de reaccién para la eliminacion de compuestos con azufre.

Las reacciones gue se van a considerar se pueden dividir en dos grandes familias:

Figura 1. Reacciones involucradas

Reacciones

|
I |

HDS Hidrocracking
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HDS, Consiste basicamente en el rompimiento molecular gue ocurre en la

separacion del azufre de aquellas moléculas de hidrocarburo que lo contiene, para dar
origen a H2S y otro hidrocarbure con un peso molecular disminuido en una magnitud

equivalente al pesc molecular del azufre:
R-SH + Hz > Hx5 + RH

Esta reaccion es la reaccion de mayor interés en este trabajo, ya gue en ella se logra
en objetivo primordial de eliminacion de azufre, que en el caso particular de las naftas es
importante ya que el producto final de las naftas son las gasolinas comerciales, las cuales

deben de cumplir con un contenido de azufre menor a 0.5 ppm.

Hidrocracking, con este nombre se conoce a las reacciones de hidrogenolisis de

hidrocarburos donde moléculas de alto peso molecuiar se convierten en compuestos de

menor peso molecular por medio de reacciones gue implican la adicién de hidrogeno:
RCH2CHzR" + H2 —» RCHz + R’CHs

Estas reacciones forman o constituyen un sistema complejo en el sentido que el
producto de una reaccién a su vez puede servir como reactivo de otras reacciones, por lo
gue el hidrocracking es sucesivo hasta liega al metano, que es el hidrocarburo de menor
peso molecular. Este tipo de reacciones son posibles en catalizadores como Co-Mo dado al
caracter dcido gue presenta este tipo de catalizadores. El estudio de estas reacciones ha
cobrado gran importancia debido a la conversion de productos pesados (normalmente

residuos de la destilacion al vacio) en productos ligeros que son combustibles mas valiosos.

Mecanismo de reaccion para HDS

Los mecanismos de reaccion para la hidrodesulfuracidén han sido ampliamente
estudiados mediante una gran experimentacion; y es evidente que el conocimiento que se
tiene de ella ha ido evolucionando por la gran cantidad de informacion experimental
recabada. A continuacién se presenta el modelo gue sirvié de base a los modelos cinéticos

para las reaccidén de HDS que se utilizd en este trabajo para simular el proceso de HDS.
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El desarroilo del mecanismo de reaccién para el tiofeno tiene como virtud la

extrapolacion a los dos compuestos de azufre que se manegjan benzotiofeno y
dibenzotiofeno, gracias a las propiedades intrinsecas que presenta los tres, las cuales son
similares. Los tres compuestos presentan un anillo aromatico que contiene azufre que es
precisamente tiofeno por lo gue vuelve al benzotiofeno y dibenzotiofeno compuestos
similares con respecto a la interaccion que tendrian con la superficie del catalizador. Esto no

quiere decir que [os mecanismos de reaccion son iguales, pero si parecidos.

El mecanismo de mayor estudio para la hidrodesulfuracion es tiofeno, el cual
reacciona sobre catalizadores de Co-Mo impregnados sobre v-alimina previamente

sulfurado. E! sitio activo se asume es €l metal libre de aniones en la superficie:

SIH 0 4+ S|H
Mo—S —Mo—5—Mo

El primer mecanismo considera como etapa inicial la adsorcion del tiofeno en la
superficie del catalizador atraves del dtomo de azufre; este es el unico elemento que
experimenta interaccion quimica con la superficie activa del catalizador; por este mativo, el
mecanismo se identifica como “mecanismo de un solo punto”. A continuacion se presenta el

meg¢anismo de reaccién con interaccion del catalizador:

L4+ $H SH S SH S 5 SH
——-—> —_— 1 ———
Mo--S—Mo—S8—Mo Mo—5=~Mo—S—Mo Mo==S==NMo—S— Mo
M\ Hzs
Ho H
S
; ﬁ ZHp ?H ? ?H SH 14+ SH

. Este mecanismo de reaccidn fue descartado por medio de probarlo con diferentes
reactivos, como en el caso la desulfuracion del dibenzotiofeno con relacion a sus derivados
metilicos en donde usando modelos antphamente probados estiman diferencias de varios

ordenes de magnitud entre sus velocidades de reaccién. Sin embargo, la experimentacion
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sefiala que el 4-metil-dibenzotiofeno es solo 5 veces menos reactivo que el dibenzotiofeno y
el 4-6 dimetil-dibenzotiofeno es solo dos veces menos reactivo que el anterior. Algo similar
ocurre con el anédlisis de velocidades estimadas vs. las reales en el caso de los metil-
derivados del benzotiofeno, encontrandose de nueva cuenta efectos estéricos mucho
menores a los anticipados. Este conjunto de evidencias experimentales hicieron gue el

mecanismo de un punto fuera descartado.

El mecanismo de mayor aceptacién es el de multipunto en donde se sugiere que las
moléculas tiofénicas se quimiadsorben de tal manera que la ligadura Cs1-Cz se coordinan ¢on
el metal libre de aniones en la superficie del catalizador, mientras que el azufre adyacente
interactua con un azufre en la vecindad sobre la superficie. La unién del anillo tiofenico a
través de la posicién Ci-Cz genera un cambio en la distribucién electronica, quedando el
azufre con deficiencia de electrones, promoviéndose asi su unién con un azufre de alta
densidad electrénica sobre la superficie catalitica. Estos cambios facilitan la subsecuente
adicién de hidrogeno a los centros coordinados C:-Cz v 1a formacion de dihidrotiofeno como

producto intermedio.
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Con la figura anterior se pueden reconocer varias trayectorias alternas de formacion

de productos con referencia a los complejo formados por el reactivo-catalizador. Las lineas
punteadas representan un grado incompleto de covalencia en las uniones y la linea
ondulada representa una unidén remota entre los centros. Si el &tomo de C (1) sede un
protén con una covalencia completa antes de que ocurra [o mismo con el atomo de C (2),
esto es si se da una hidrogenacidn parcial en al doble unién de los C (1-2) , entonces la
deslocalizacion electrénica por la covalencia parcial al protén en el C (2) (estructura A.2)

puede llevar a la ruptura de al unién de S-(1) pasdndose de la estructura A.2 a la A.3.

y H
-/ |
H H e NI Q—— S —
‘-"'%_74\/10““;8"‘” —S/
-G

Si los protones parcialmente unidos de la fig. A se unen en verdadera unidn
covalente con los carbones (1) y (2) el producto resultante es A.4 hidrotiofeno el cual ya no
es aromatico.

H
H<—{cat
/ H teat] (2) /{ \\ (1) Hlcat
T H ;
V4
[Clat] (cat]
AA A5

lLLa estructura A5 es altamente susceptible a una eliminaciéon $ térmica, que
corresponde a la trayectoria ilustrada por tas lineas punteadas, aparte de ser asistida por los
centros electrofilicos de l1a superficie del catalizador a la que esta unida por medio del

azufre, el cual se ha vuelto nucleofilico al perderse la aromaticidad. El resultado neto es
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equivalente a la trayectoria que involucra una transferencia no simultanea de hidrogeno al

reactivo quemiadsorbido en (A).

De la estructura A.5, la cual se presume tiene una unién fuerte con el catalizador,
puede experimentar quemisorcion de sus grupos olefinicos a Mo+ en los sitios vacantes de
aniones creados en su vecindad por hidrogenacion y desorcion de H-S, y esto puede
nuevamente conducir a la ruptura de 1a unién C-S. Al final, el proceso llevara a la liberacion
de butadieno, o si la doble ligadura (1) (mas remota de la unién C-5) se reduce antes de la
reduccién de la doble unién del sulfuro vinilico (2), se formara directamente buteno sin
butadieno.

Mecanismos de reaccién para hidrocracking

Dado que las reacciones de hidrocracking son reacciones de hidrogendlisis de
hidrocarburos, i1as reacciones en general son similares que 1as reacciones de hidrogendlisis
de compuestos organosuifurados; hidrocracking va dirigido a hidrocarburos saturados los
cuales se van a descomponer en compuestos con menor peso molecular. Las reacciones se
dan sobre la superficie del catalizador de Co-Mo soportados en y-alumina, el cual tiene como

funcién iniciar la reaccion con la molécula de hidrogeno al hacerla activa adsorbiéndola

sobre su superficie.

M+H* + e-=—= MH

En base al cardcter acido del catalizador de CoMo/v-Al20s [acido de Lewis], tiene la

funcionalidad de romper el enlace carbono-carbono simple, para luego ser acompanada por
la hidrogenacion del hidrocarburo:

RCHa2CH2zR" + 2MH — RCHs + R'CHs + 2M
Aunque el catalizador de CoMo/y-Al20s no presenta gran reactividad a las reacciones
de hidrogendlisis de hidrocarburos estas pueden ser consideraran para representar la

desaparicién de los compuestos pesados de la nafta, la cual en hase a la literatura

consuitada es posible bajo las condiciones de reaccién presentes en la zona del reaccion.
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MODELOS CINETICOS

Los modeios cinéticos que se presentaran a continuacion son los correspondientes a

i Hidrodesuifuracién de tiofeno, benzotiofeno, dibenzotiofeno
ii. Hidrocracking

La representacion de los compuestos de azufre por medio de compuesios puros
como el tiofeno y benzotiofeno se hizo por sus propiedades intrinsecas de punto de
ebullicidon y peso molecuiar (tiofeno PM: 84.136 , punte ebullicién normal: 183.29 °F;
benzotiofeno PM: 106.17, punto ebullicidn normal: 227.16 °F) los cuales se encuentran
dentro del rango de la curva de caracterizacion TBP.

Tiofeno

l.a eliminaciéon de compuestos con azufre de las corrientes de hidrocarburos por
hidrogenolisis en catalizadores de Co-Mo ha sido estudiado extensamenie. La
caracterizacion fisicoquimica de los catalizadores y sus propiedades estudiadas por Schuity
Gates (1973), Schuman y Shalit (1970) v Delmon (1979}, mientras los aspectos cinéticos
fueron revisados por Vrinat y de Mourgues (1983), con la mayoria de 1os estudios cinéticos
hechos en condiciones lejos de las utilizadas en operacién industrial y con un corto rango de
variacion de variables.

La cinética que se utilizo y que se describe a continuacién fue para la hidrogendlisis
del tiofeno y fue desarrollada por Van Parijs y Froment (1986). Estos investigadores
utilizaron un catalizador comercial CoMo/y-Al20s fijo en un reactor tubular; las condiciones
de operacion a las cuales se obtuvieron las cinéticas de reaccién se variaron en el rango
siguiente: presién  total, 2-30 bar; temperatura 533-623 K; relacidn de
hidrogeno/hidrocarburo 4-9, con estas condiciones los autores consideran que no existe
limitaciones de transporte de masa en la intrafase.
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Las condiciones a las cuales se realizaron las cinéticas de reaccion son de gran

importancia ya que estas deben ser similares a las condiciones de operacion de la planta,
para que las ecuaciones y constantes sean confiables para el uso en la simulacion del
reactor de HDS.

Esgquema de reaccién

El esquema de reaccién se puede basar en la cantidad de productos de la
hidrogendlisis, en este caso del tiofeno. Los autores encontraron cantidades medibles de
H2S, n-butano, 1-buteno, cis-2-buteno y trans-2-buteno y por otro lado no se encontraron tos
compuestos de tetrahidrotiofeno y 1,3-butadieno por lo que se propuso que esios
compuestos son hidrogenados rdpidamente para formar los tres butenos. Por la forma
sigmodial del perfil para el n-butano permitié considerar que se forma mediante una
reaccién subsecuente. Con base a estos resultados fue propuesto el siguiente modelo
consecutivo para la hidrogendlisis del tiofeno (T} a H2S, buteno (B} y butano (A).

Figura 2. Esquema de reaccion para tiofeno

La hidrogendlisis del tiofeno en buteno y la hidrogenacién de buteno en butano se
considera que se dan en diferentes tipos de sitios activos, o y 1. La existencia de dos
diferentes tipos de sitios en catalizadores de Co-Mo bajo condiciones de HDS fue publicado
por Owens y Ambreg (1962) y Delmon (1279).

En la construccion de los posibles mecanismos de reaccion de tipo Hougen-Watson
[ref. 51, 52], se distinguid entre los sitios activos para la hidrogenélisis, o y 1a hidrogenacion,
<. La adsorcién de los reactivos, la reaccién superficial entre las especies adsorbidas o la
desorcién de los productos de la reaccion fueron procesos considerados como pasos
controlantes de la rapidez de reaccidn. Las variaciones entre los mecanismos de reaccion

para rr 4y 7 . planteados cambiaban en cuanto al tipo de sitio activo (o ¢ 1) y la forma de

adsorcién del hidrogeno.
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Se piatearon dos pares de mecanismo de reaccion: ef primero esta basado en que la

reaccién sobre 1a superficie entre tiofeno e hidrogeno adsorbido molecularmente es el paso

determinante en la rapidez de reaccidn tanto para la hidrogendlisis y 1a hidrogenacion.

a) Hidrogendlisis del tiofeno en sitios o

H2 + G === HZ*G

T+to =— T*o Kr oKy K yia o1l

* * F P 2
T + Hy's —= 8*c+BD + o " [I'*'KH:.GPH+KTaPT+Ks.aRs/PH}
S*G“'Hz"?—"- H28+G

b) Formacion de butano via 1a hidrogenacion de buteno en sitios 1

H2 + T = H2*T

B+t = B* P kB.rKB.TKlePBPH
B*t + Ho*t —— A*t+1 e E"Km_rPy +K, P, +K; Py ]2
AT = A+1

El segundo modelo tiene la diferencia con respecto al primero en que el hidrogeno

gsta adsorbido atdmicamente. £l mecanismo de reaccién y las ecuaciones de velocidad de
reaccion que resultan son las siguientes:

a) Para la hidrogenélisis del tiofeno en sitios o

Hy + 20== 2H*c
T+oc = T*c kT,o-KT.(:KZ.a’PT})H

- H
f =

T*G - ZH*G — S*G + BD + 26 " [l + KH.CYPf:'f: + K'.".O‘PI' + KS.(T!JS "IPH ]3
S*c + H2 = H28+G
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b) formacién de butano apartir de la hidrogenacion de buteno en sitios

H, + 21=—= 2H"t

B +1 B*’t kB,rKB_rK.‘Z{,rPBPH

* * Tae ™ n
BT + 2H*t — A*t + . [1+KH,1PE}/— +K,.P, +KB_,PB]3
A*t A+t

Después de haber calculado los valores para las constantes, los dos modeios entran
un rango de 95% de confiabilidad lo cual se explica por el numero relativamente grande de
parametros que tienen. Para este trabajo se utilizaron el segundo par de ecuaciones de
rapidez de reaccién ya que tienen mayor similitud con respecto a las ecuaciones de rapidez
de reaccidn para el benzotiofeno en donde el hidrogeno es adsorbido atdmicamente. Por lo
fanto las ecuaciones de rapidez de reaccion para el tiofeno, buteno y butano gque se

utilizaron son las siguientes:

a) Para 1a hidrogendlisis del tiofeno en sitios o:

kT,O'KT,O'K;',GPTPH
[1 +KH.0’P171(/2 + KTAO'PT +KS.O'P.S' /PH]S

rT.O" =

Donde:

rm= rapidez de reaccion, (gmol/(g de catalizador s))

kro= constante de velocidad de reaccidn, (gmol/(g de catalizador s))
Kro.= constante de adsorcidn de tiofeno en sitios o, (atm2)

Ku. o= constante de adsorcidn de hidrogeno en sitios o, (atm-2)
Ksoe= constante de adsorcion de H2S en sitios o, (adimensional)

Pr.n s= presiones parciales de tiofeno (T), hidrogeno (H) y Hz2S (S), (atm)
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b) Para la formacién de butano apartir de la hidrogenacién de buteno en sitios ©

_ kB.z'KB.rK}%{ .'PBPH
FA.': - 1/2 2
[1 + KHJ'P.’:I + K.-’i.rR-I + KB.IPB}

ra. = rapidez de reaccién, (mol/(g de c¢atalizador *s))

kKs-=  constante de velocidad de reaccion, (mol/(g de catalizador *s))
Ks.= constante de adsorcién de buteno en sitios 1, (atm?)

Kr.= constante de adsorcion de hidrogeno en sitios t, (atm-1)

Ka-= constante de adsorcion de butano en sitios T, (atm1)

Pxsx= presiones parciales de butanoc (A), hidrogeno {H) y buteno (B), (atm)
La siguiente tabla muestra los valores para las constantes de velocidad de reacciény

de adsorcion para las expresiones de rapidez de reaccién. En algunas de ellas se considera

la dependencia con respecto a la temperatura por medio de Arrhenius:
—kexol E _ K (ﬁ AH
k=k exp( /RT) , K=K'exp /RT

Tabla 4. Parametros cinéticos para ticfeno

Kok's E o {-AH»

KT 5.22E7 29.9

Ko 5.60E-4 10.7

KH, o 0.536

Ks o 91.2¢

Kaex 2.21E11 38.1
Ke.=Ka- 4.07E-4 10.6

e, ¢ 8.88E-13 26.4

La justificacion de la existencia de dos diferentes sitios cataliticos , o y T se puede

observar en la diferencia en los valores de Kr .y Ku.. Se ha considerado que las constantes

* K (atm™) v K (gmol/(g de catalizador*sy)
" (keal/gmol)
¢ adimenstonal
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Ki 5 ¥ Kso son independientes de la temperatura y ios coeficientes de adsorcion para el

hutano y buteno son iguales.

Benzotiofeno

Al igual que en el caso del tiofeno, ia hidrodesulfuracion en catalizadores de Co-Mo
se han estudiado ampliamente. Ahora es bien aceptado pensar que la hidrogendlisis del
benzotiofeno se illeva acabo por medio de esguemas de reacciones paralelas, las cuales
involucran el rompimiento de enlaces C-C y C-S cada una como reacciones principales. La
cinética de hidrogendlisis de benzotiofeno presentada a continuacién se realizo en un
reactor tubular con un catalizador comercial de CoMo/y-Al20s. Las condiciones de
temperatura fueron de 513-573 K y una presién de 2-30 bar. Las variables principales
consideradas por los autores fueron presion total, tiempo de residencia del reactor, relacion
hidrogeno/hidrocarburo y temperatura de reaccién. Estas cinéticas fueron desarrolladas por
Van Parijs y Froment {19806).

Esquema de reaccidn

El sistema de reaccién triangular planteado se basa en la hidrogendlisis del
benzotiofeno (B) en etilbenceno (E) y H2S (S). La hidrogendlisis y la hidrogenacion se dan en
sitios activos diferentes, o y 1. En estas reacciones el estireno es un intermediatio entre el
benzotiofeno v etilbenceno pero no se detecto por lo que se puede deber a su gran rapidez
de ser hidrogenado hacia etilbenceno. El esguema de reaccion contempla dos mecanismo
de reaccion paralefos 10s cuales llegan al mismo resultado final; el primero considera como
primer paso una hidrogenacién del benzotiofeno para formar como producto intermedio al
dihidrobenzotiofeno para luego este por medio de una hidrogendlisis formar al etilbenceno;
el segundo esquema considera la hidrogendlisis del henzotiofeno para formar directamente

al etilbenceno.
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Figura 3. Esquema de reaccién para benzotiofeno

El resultados al que ilegaron Van Parijs y Froment después de haber utilizado
modelos de minimizacién de experimentos para llega a la discriminacion de modeios y
estimacion de parametros fue que la reaccién superficial es el paso determinante para
ambos sitios cataliticos, asi como la adsorcién sobre la superficie del catalizador del
hidrogeno se da de forma atdmica. A continuacion se dan los mecanismo de reaccion y su

rapidez de reaccién correspondientes para el modelo final seleccionado.

a) Para la hidrogenacién del benzotiofeno (B) en dihidrobenzotiofeno (D) en sitos

cataliticos t es:

Hp + 2t== 2H™
B+t = B™% kB,r*KB.r(PBPH_PD/KI)

B*t + 2H*t == D*1 + Fpe =
D* —= D+': i ’ l1+KB,r(PB+PD)+KE,rPE]3

Donde ke.*=ks K «

re.= rapidez de reaccién, {mol/(g de catalizador *s))

ks.= constante de velocidad de reaccion, {mol/(g de catalizador *s))
Ke.= constante de adsorcion de benzotiofeno en sitios 7, (atm-?)
Ku.= constante de adsorcidn de hidrogeno en sitios t, (atm-1)

Ke.= constante de adsorcidn de etilbenceno en sitios 1, (atm-1)

Pa 1 £ o= presiones parciales de benzotiofeno (B), hidrogeno (H} y etilbenceno {E),
1,2- ditndrobenzotiofeno, {atm)
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b) Para la hidrogendlisis de benzotiofeno a etilbenceno (E) en sitios o

H, + 20== 2H*c
B+o = B*c
B*c + 2H*g —= S*¢ + E*c + &
S*¢+H, == H.S+¢o

E'¢ == E+o

kB,GKB,o'KH,chBPH
ll + (KH,O'PH)W + Ky, Py/Py + Ky (P + PD)T

rB,o’ =

s, o= rapidez de reaccion, {mol/(g de catalizador *s))

ke.o= constante de velocidad de reaccidn, {mol/(g de catalizador *s))
Ks.,= constanie de adsorcion de benzotiofeno en sitios o, {atm)

Ki o= constante de adsorcidn de hidrogeno en sitios o, (atm-1)

Ks = constante de adsorcién de H»S en sitios ¢, (adimensional)

Pe, p. 1, s= presiones parciales de benzotiofeno (B), 1,2-dihidrobenzotiofeno (D},
hidrogeno (H) y Hz5 (S), (atm)

¢) Para la hidrogendlisis de! dihidrobenzotiofeno en etilbenceno (E} en sitios o

H, + 2o+== 2H%*c
D+oc == D%
D*c +2H*s — S*c+E*c + G
S'oc+H, =—=H,S+0C

E*c === E+o

2 _ kl).O'Kb‘,aKH,aPJDPH
Do 12
(K, 2 + Ky By Py + Ky (B + Py |

ro »= rapidez de reaccidn, (mol/(g de catalizador *s))

32



MARCO TEORICO
ko o= constante de velocidad de reaccidn, (mol/(g de catalizador *s))

Ks .= constante de adsorcidn de benzotiofeno en sitios o, (atm-1)
Kn o= constante de adsorcién de hidrogeno en sitios , {atm1)
Ks ;= constante de adsorcién de HaS en sitios o, (adimensional)

Ps p = &= presiones parciales de benzotiofeno {B), 1,2-dihidrobenzotiofeno (D),
hidrogeno (H) y H25 (8), (atm)

La siguiente fabla muestra los valores para las constantes de velocidad de reaccion y
de adsorcidn para las expresiones de rapidez de reaccidn del benzotiofeno, para este caso

solo las constantes de velocidad de reaccion estan reportadas en funcién de la temperatura,

las constantes de adsorcion son valores independientes a la temperatura.
=k _E/ )
k=k exp( RT

Tabla 5. Parametros cinéticos para benzotiofeno

Kok @ Ev

ks ¢ 8.84E4 24.1
kg o 9.4E2 17.6
Ko o 2.01E8 31.3
Ke. - 2.05

Ke. - 294

Ke o 19.3

KH o 0.358

Ks o 2411«

K aun™) v KT (gmol/(g de catalizador*s))
" (keal/gmol)
Sadimensional
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Dibenzotiofeno

La hidrogendlisis del benzotiofeno fue estudiada por G.E. Broderick y B.C. Gates
(1981) en un rango de temperatura de 548-598 K y una presion de 18MP, sobre
catalizadores comerciales de CoMo/y-Al-0s. El resuitado de este estudio dio las expresiones
de velocidad de reaccion para las dos reacciones paralelas del dibenzotiofeno para
convertirse en biciclohexano . Al iguat que en el caso de tiofeno y benzotiofeno se proponen
dos sitios activos uno para la hidrogendlisis y otro para la hidrogenacion, que el H25 es un
inhibidor a la reaccién y las velocidades de reaccién consideran gue el paso de reaccion
determinante es la reaccitn en la superficie pero contradice la teoria de que el hidrogeno es
adsorbide atdmicamente, si se ve desde el punto de los mecanismo de Langmuir-
Hinshelwood. Este estudios tiene al inconveniente de que la presién a la cual se realizo es
muy alta para nuestro caso, pero esta reactivo solo es para demostrar gue compuestos tan

pesados como este son poco probables encontrarios en mezela de naftas.

Esquema de reaccién

El esquema de reaccidn contempia dos series en paralelo las cuales parten dei
dibenzotiofeno para llegar al ciclohexilbenceno. A la ruta en donde ocurre primero el
rompimiento de ios enlaces C-S se le llama ruta de hidrogenélisis y a la ruta en donde

primero se hidrogena at anillo bencénico se llama de hidrogenacion.

Figura 4. Esquema de reaccidn para dibenzotiofeno

Hidrogenacion

a0 _ 0000
o0~

Hidrogenelisis
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Con el mecanismo de reaccién propuesto a continuacion se presentan las

expresiones de rapidez de reaccién para las dos vias de reaccion:

a) Ruta de hidrogendlisis del dibenzotiofeno:

kK DT K H, CDT CHv
G Cps T )
1+ KDTCDT + KHzSC’ H,S I+ KH2 CH2
rwy =  rapidez de reaccion, (mol/(g de catalizador *s))
k= constante de velocidad de reaccion, (mol/(g de catalizador *s))

Kot = constante de adsorcion de dibenzotiofeno, (L/gmol)

Kuz=  constante de adsorcidn de hidrogeno, (L/gmal)

Kuzs= constante de adsorcion de H2S, (L/gmot)

Cot 1 n2s= Concentracion de las especies dibenzotiofeno (DT), hidrogeno (H) y H2S
(gmol/L)

h) Ruta de hidrogenacion de dibenzotiofeno:

t ol i
P kHDK DT CDT(-’HZ
HD ' -
I+ Ky Cpp
_ ] 1
kyp =k'K H,
rmp =  rapidez de reaccion, (mol/(g de catalizador *s))

ko = constante de velocidad de reaccién, (mol/(g de catalizador *s))

K'or = constante de adsorcién de dibenzotiofeno, (L/gmol)

Kue= constante de adsorcion de hidrogeno, (L/gmol)

Cor 1 = Concentracién de las especies dibenzotiofeno (DT), hidrogeno (H}), (gmol/L)

La siguiente tabla muestra los vaiores para las constantes de rapidez de reaccion y

de adsorcion para el dibenzotiofeno, todas las constantes fueron dadas en funcion de la
temperatura de reaccién por medio de la ecuacidon Arrhenius:
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k=k‘exp(*%T) , K:K'exp(‘AH/RT

Tabla 6. Parametros cinéticos para dibenzotiofeno

Kok = E o (-AH)°
k 7.87¢5 30.1
Kor 0.18 4.5
Kh2 AE3 -8.4
Kezs 0.70 -5.3
Krp 4.22ed 277
K'or 2.0 1.4

Hidrocracking

Las reacciones de hidrocracking en la simulacion de la planta de HDS pueden ser
explicadas considerando dos aspectos: uno, en las condiciones de operacion del reactor el
catalizador CoMo/y-Al20s no sofo promueve reacciones de HDS sino también presenta
actividad con respecto a los hidrocarburos, facilitando la ruptura de enlaces de C-C, teniendo
como consecuencia la desaparicion de hidrocarburos pesados y la aparicidn de
hidrocarburos ligeros; el otro aspecto consiste en el alto consumo de hidrdgeno el cual las
reacciones de HDS por si solas no pueden explicar.

En el modelado del hidrocracking se hace uso de pseudocomponentes, es decir de
compuestos que representan a los compuestos reales que se encuentran en la mezcla, y
gue son una gama de compuestos con caracteristicas similares (PM, propiedades
termodinamicas,...etc.) representados por un solo pseudocomponente en la simulacion. A
este proceso se le denomina lumping (en ingles). Esto se hace para facilitar 10s calculos y
disminuir la cantidad de compuestos que se manejan en una mezcla de hidrocarburos. Por
lo consiguiente no se puede buscar un esquema de reaccién y cinética especifica para un
componente bien definido.

K {L/gmoly v k™ (gmol/(g de catalizador*s))
i
(kcal/gmold
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Consecuentemente, para modelar las reacciones de hidrocracking se utilizo

esquema de reaccién simplificado en donde un reactivo solamente puede descomponerse

en un solo producto, que es precisamente el de menor peso molecular que le sigue,

Nm + (nmo - 1)H2 - nmoNO? m= 27"'” o=m _1
PM > PM,

Las expresiones de velocidad de reaccidn se proponen de primer orden con respecto
al reactivo y una dependencia del tipo Arrhenuis.

[ E,

— : _ s
r, =k, Ci k., =4, e

Para el valor de ios pardmetros cinéticos de £, , se utilizo una ecuacion reportada en

Ia literatura [ref. 6] Ia cual es una funcién de los pesos moleculares de los hidrocarburos

reacionanies y del hidrocarburo resultante. La funcion es la siguiente:

PM

J

by
PM |
E =5, +bl£—4J

Con los siguientes valores para ias constantes:

Tabla 7. Parametros de ajuste para la energia de activacion en hidrocracking.

b0 2.37E+04
b1 3.99E+02
b2 0.1437

Para los valores del factor preexponencial se fueron ajustando para obtener las
conversiones deseadas. Los valores de los parametros cinéticos y los esquemas de reaccion
para estas reacciones de hidrocracking son totalmente empiricos, no tienen ningdn
significado mas alld de permitir hacer un modeiamiento de los datos obtenidos por PEMEX.
Por parte de la literatura consultada existen dos referencias [ref.6, 12] las cuales hacen un

procedimiento parecido; 1a primera propone un esquema de reaccién mas complejo y |a
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energia de activacion como el factor preexponencial son funcién de los hidrocarburos

reaccionantes, este estudio se hizo para una mezcla de hidrocarburos mas pesada (diesel).
La segunda referencia hace el estudio completo para una mezcla ligera pero no reporta
todos los parametros cinéticos obtenidos por lo tanto su aplicacién no es posible. La funcion
que describe a las energias de activacion se extrajo de la primera referencia. Por parte de los
factores preexponenciales estos se tuvieron gue ajustar para conseguir un ajuste a os datos
reportados por PEMEX. En la Tabla 8 se presentan los utilizados para modelar a las
reaccionas de hidrocracking.

Tabla 8. Energias de activacién y coeficientes preexponenciales para hidrocracking,

Reaccion Eij (kcal/gmol) Aij (m*3/gcat*s)
C2-C1 24 .18 1.14E+C1
C3-C2 2417 2.53E+01
C4-C3 24186 3.37E+01
C5-C4 2416 1.81E+00
C8-Ch 24.15 4.22E+00

nbp189-C6 24,15 2.89E+00
nbp235-nbp189 24.15 4.58E+00
nbp271-nbp235 24.15 2.29E+00
nbp306-nbp271 24.15 1.69E+00
nbp341-nbp306 2415 1.14E+00
nbp377-nbp341 2415 5.42E-01

En la Figura 5 se presenta el diagrama de consumo de hidrogeno desglosando los
elementos que {os componen.

Figura 5. Esquema para consumo de ghidrogeno.

Consumo de Hidrogeno

I
[ i

Eliminacion de Azufre Hydrocracking

tiofeno benzotiofeno dibenzotiofeno
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REACTOR DE “FLUJO TAPON” (PFR)

Las reacciones de la planta de HDS de naftas ocurren en un reactor de lecho
empacado. Esta lecho empacado contiene al catalizador de CoMo/y-Alz0: en forma de
esferas, el cual cataliza a las reacciones de HDS e hidrogracking, para evitar probiemas de
trasferencia de masa dentro de! reactor el tamafio de las esferas es pequeiio (ds= 5.2E-3 i)
comparado a ia longitud del reactor (z=21 ft.). La corriente de alimentacién al reactor es
precalentada por un tren de precalentamiento el cual intercambia calor con el efluente del
reactor después pasa a un horno de calentamiento a fuego directo el cual tiene como
ohietivo evaporizar completamente a la nafta vy llevarla a !a temperatura de regaccion (596
°F). La evaporizaron total de la nafta tiene por objetivo evitar problemas de trasferencia de
masa en la interfase vy solo manejar dos fases dentro def sistema de reaccién, esta dos fases
consisten en la fase gaseosa y el catalizador sélido empacado. Para el modeiamiento del
reactor se plantearan las ecuaciones para un reactor de flujo tapon pseudohomogeneo, no
adiabético. Estas dos caracteristicas nos llevan a plantear las ecuaciones de bhalance de
materia, las cuales va a estar aunadas al balance de energia. El resuitado de este conjunto
de ecuaciones son los perfiles de composicién de cada compuestos reaccionante y el perfil
de temperatura de reaccién.

Este modelo considera que los transportes de energia y materia se dan por procesos
convectivos en ia direccion axial. El Unico mecanismo de transporte que esta operando es el
convectivo con un perfil de velocidades plano. En condiciones de estado estacicnario las

ecuaciones de balance de materia tienen la forma siguiente:

h w
—u Ay _ Pe > F
5 =Pz o
dz =

C,=C, @ z=0

[,

donde, de la ecuacidn general de conservacion de masa se consideran [os términos de
reacciéon y conveccion. Los otros dos términos involucrados en la ecuacion general de
conservacion de masa son despreciados por las razones que el analisis se esta haciendo a

estado estacionario y el término de difusidn es despreciable con respecto a los términos de
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reaccion y de conveccién. Se debe de plantear un balance de conservacion de materia por

cada compuesto presente en la mezcla.

La ecuacién de conservacion de energia correspondiente para reactor
pseudohomogeneo no adiabatico de flujo tapén es de la siguiente forma:

dr 2 U
pguSCpE:pBZ(_AHJ)rJ,A M4E_(T_Tr)
=1 ¢
T=7T, @ z=0

donde considera ia existencia de tres términos importantes. Contiene el termino de arrastre
de energia por medio de conveccién en el sentido axial, el termino de generacion de energia
debido a ta existencia de una reaccién quimica y el termino de disipacién de energia por el
medio que rodea al sistema {enfriamiento por la paredes) el cual obedece la ley de
enfriamiento de Newton.

Por parte de las resistencias en ia inter/intra fase de masa y energia se pudieron
haber considerado para el modelamiento del reactor PFR-100 con la finalidad de tener un
modelo mas realista con respecto a los fendmenos que ocurren en la vecindad de la
particula catalitica que se encuentra empacada en el reactor, pero para la simplificacion de
la sotucion matematica y al reduccién del tiempo de calculo estas resistencias fueron
consideradas despreciables (n=1). Carberry {ref. 5] hace un andlisis a través de numeros
adimensionales (Binm,Bix) en donde sugiere para sistemas gas-sdlido: (1) la mayor parte de
los problemas de transferencia de energia se encontrara en la interfase (fase fluida),
mientras (2) los mayores problemas de transferencia de masa se encontraran en la intrafase
(fase salida). Este andlisis esta en acuerdo con lo publicado por Gates [Chemistry of Catalytic
Proceses] donde afirma que no hay problemas de transferencia de masa en la parte fluida
para varias mezclas de hidrocarburos bajos condiciones de operacion en el proceso de
hidrodesulfuracién y por parte de la resistencia de energia en la fase fiuida es despreciabie
ya que los tiempos de residencia son muy pequefios haciendo que la capa limite sea
pequefia. Pero en contraste con la resistencia dentro de la particula catalitica {(intrafase) los
efectos si son importantes para mezcias de hidrocarburos de destilados ligeros hasta
pesados: esto se debe al bajo flux de moiéculas de hidrégeno 0 compuestos sulfurados a

los sitios cataliticos comparado con la rapidez de las reacciones. Adlington y Thompson
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estimaron factores de efectividad de 0.6 para un proceso de hidrodesulfurizacion a 415°Cy

35 atm. Esto significa que la correccion en el termino de reaccion estaria multiplicado por un
factor de 0.6.

En el simulador HYSYS [as ecuaciones de balance de materia y energia para un
reactor de tipo PFR ya estan consideradas, en estas ecuaciones el usuario introduce las
expresiones de cinéticas gue se guieren modelar sin tener que programar una subrutina que
resuelva las ecuaciones diferenciales por medio de algtin método numérico. Para la solucion
de las ecuaciones diferenciales las condiciones de frontera utilizadas son los valores de la
corriente que alimenta al reactor PFR-100. Los datos fisicos del reactor también son
necesarios para la solucion de las ecuaciones diferenciales resultantes, estos datos ai igual
que todos los utilizados en el modeiamiento de PHN vienen reportados por PEMEXy en la pg.
50 estan reportados los datos utilizados para el modelamiento del reactor.

Con respecto a los datos reportados en el reactor PRF-100 existe una diferencia de
temperaturas negativa (Tsanga - Tenwace) de 10° F; pero todas ias reacciones involucradas son
exotérmicas. Por 1o que se considera que ¢l reactor es no adiabatico y que existen perdidas
de energia. HYSYS para resolver un reactor no adiabéatico requiere de otro parémetro, ef cual
puede ser la cantidad total de calor transferido ¢ 1a temperatura de salida del reactor. Esta
condicién adicional que requiere se debe a que aunado a los balances de materia y energia
para el reactor también resuelve el perfil de temperatura de la corriente de enfriamiento.
Cuando HYSYS se el alimenta el dato de temperatura de salida del reactor, el programa
considera que existe un perfil lineal de temperatura entre la alimentacion y el efluente y
resuelve para la temperatura de enfriamiento la cual dependeria de la posicion axial con un
coeficiente de trasferencia de energia (U) constante. Esta consideracion de tener un perfil
lineal en nuestro sistema no es mala ya que 1as reacciones no son muy exotérmicas y existe
solo un AT= 10°F . Por otro lado si se le alimenta fa cantidad total de calor sustraido, HYSYS
considera que la cantidad de calor sustraido es constante en toda la direccién axial. En
cualquiera de las dos modalidades los resultados son muy parecidos. Con respecto a la
presiéon HYSYS requiere también que se le alimente la presion de salida del reactor o la
diferencia de presiones del reactor (AP); para cualquiera caso propone un perfil lineal con
respecto al eje axial del reactor y para cada punto calcula las propiedades de la mezcla (
viscosidad, densidad, factor z ... etc.).
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DESARROLLO DEL ESQUEMA DE SIMULACION

La simulacién de procesos a grandes rasgos se divide en dos grandes bloques: ¢l
primero es la declaracién de los compuestos y las ecuaciones de estado que se van a utilizar
para el calculo de las diferentes propiedades termodinamicas; y el segundo es la declaracién
de la secuencia de operaciones unitarias a 1as cuales se van a someter a los compuestos
declarados. Con estas dos blogues definidos se puede generar un esquema de simulacién
de procesos. HYSYS como simulador de procesos es bastante flexible, ya que se puede
declarar el esquema de simulacion y después declarar los compuestos o viceversa. Otra
herramienta importante es el calculo inmediato de los equipos sin esperar a que todo el
esguema de simulacion este declarado. En este capitulo se presenta la secuencia de pasos
gue se siguieron para desarrollar ef esquema de simulacién para la planta de HDS de nafta

de Tula, Hidalgo. Los esguemas de simulacién se presentan al final de este capitulo.

La secuencia que se siguid para generar el esquema de simulacién se divide en tres
bloques:

1) declaracion de la ecuacién de estado, componentes y pseudocomponentes que
se encuentran en la mezcla de naftas [Ecuacidon de estado, compuestos y
pseudocomponentes ].

2) generacién de la secuencia del esquema de simulacion definiendo los
pardmetros de operacion y de disefio de cada etapa [Esquema de Simulacion].

3) adaptar las ecuaciones cinéticas utilizadas para simular el comportamiento de

las reacciones que se dan en el reactor de HDS [Ecuaciones cinéticas).

La secuencia de generacidn del esquema de sirmulacién es la manera en la cual se van a
introducir los datos al simulador HYSYS. Los datos que se van a introducir seran los de
disefio de la planta, los cuales estan completos. A continuacién se presentan la informacion
impresa que HYSYS ofrece para cada operacion unitaria, la informacién gue se presentara a
continuacion lleva ia secuencia con la que se genero el esquema de simulacion. Esta

informacién o datos estan en ingles porgue es el lenguaje que utiliza el simulador. Estos
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datos son por operacion unitaria por lo tanto se puede visualizar los datos que fueron

introducidos para la especificacién de cada operagion unitaria.

1. Ecuacién de estado, compuestos y pseudocomponenies

1.4

1.2.

1.3.

La ecuacion de estado que se utilizo para la simulacion de naftas fue la de Peng-
Robinson-Stryjek-Vera PRSV, Esta ecuacion que es la modificacion de la ecuacion
original de Peng-Robinson para ser utilizada en sistemas altamente no-ideales. En
nuestro caso el sistema es relativamente sencillo ya que son hidrocarburos ligeros a
condiciones moderadas de temperatura y presidn pero al estar utilizando
compuestos con azufre se recomienda utilizar PRSV, para este tipo de simulaciones

ya que arroja mejores resuitados.

HYSYS contiene una serie de librerias compuestas puros, los cuales ya tienen
todas sus propiedades definidas. De esta lista de compuestos se seleccionaron los
compuestos ligeros y 1os compuesto con azufre, los compuesios gue se
seleccionaren fueron los siguientes: metano, etang, propano, butano, pentanog,
hexano, hidrogeno, HsS, tiofeno, benzotiofeno, i-buteno, etilbenceno. Como HYSYS
no contiene todos los compuestos existentes y para nuestro caso el compuesto
dihidrobenzotiofeno interviene en la reaccion de benzotiofenc y no estaba dentro de
los compuestos puros declarados se tuvo gque generar un pseudocomponente con
las propiedades de esta compuesto al cual se llamo “ thiophane* ™.

Para la generacion de los compuestos pesados se utilizo los datos de curva
compuesta (TBP), peso molecufar promedio, grados APl y la composicion de los
ligeros por lo que HYSYS tiene la opcidn de utilizar estos datos también. Estos datos
se utilizan para generar una mezcla (Assay), la cual serd luego dividida en el numero
de cortes gue se requieren o necesiten. Estos cortes son el numero de
pseudocomponentes que se quieren utilizar para simular 105 datos de curva
compuesta. La curva compuesta son pruebas que se utitizan para caracierizar a una
mezcia de compuestos. Para nuestro caso sé utilizaron © psuedocomponentes
(NBP[Q]189*, NBP{0]235*, NBP[0]271*, NBP[0]306*, NBP[0])341*, NBP[0]377*)

los cuales fueron generados en base a los datos anteriores. Todos los datos

43



ESQUEMA DE SIMULACION
mencionados con antetioridad corresponden a la corriente de hidrocarburos de

alimentacion a la planta, por 1o 1anto se dectara la corriente de alimentacion en

hase a estos datos. A continuacion se presenta los datos que fueron introducidos al

simulador:

Basic Specsheet {Component List. Basis-1)

Name Basis-1

Property Package: PRSV
Enthalpy Calculation Method Equation of State

Current Component List

Hydrogen H2S Methane
Ethane Propane n-Butane
n-Pentane n-Hexane Thiophene
1-Butene ThioNaphtene Thiophane*
E-Benzene NBP[0]189* NBP[O]235*
NBP[OJ271* NBP[O|306* NBP[O]341%
NBP[O]377*

Genheral Specsheet (Assay: Assay-1)

HYSYS Assay Oil Characterization Specsheet
Assay-1

Data Type. TBP

Basis Liquidvolume %

Vacuum Distillation. Disabled

Light Ends Status : tnput Composiion
Percentage of Light Ends In Assay . 41 33
Composition Basis : Mole %

Light Ends Input Composition Table

Light Ends Percent
Hydrogen 0.0000
H2S 0.0000
Methane 0 05500
Ethane 0.03700
Propane 0 2700
n-Butane 1.368
n-Pentane 24 87
n-Hexane 14 .46
Thiophene 0 1500
1-Butene 0.0000
ThioNaphtene 0.10000
E-Benzene 0.0000

Bulk Properties Input Data
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Molecultar Weight 101.4 100.0
Standar Density 43 18 1b/ft3

Bailing Temperature Table

Assay Percent Temperature (F)
0 0000 25.00

10.00 86.00

30.00 155.0

50.00 2010

70.00 261.0

90.00 340.0

100.0 3950

Correlation Set: Default Set

LowTemp (F)y  High Temp (F)  Molecular Weight Spegific Gravity
-459 7 2192 Twu critical correlation 1883 Katz_Firoozabadi

General Specsheet (Blend: Blend-1)

HYSYS Blend Specshest
Blend-1

Cut Ranges. User Points
Number of Cuts. 6

Carrefations Dafault Set
Low End T {°F) High End T (°F) Te Pc W Cp

459 67 2192.00 Lee Kesler Lee Kesler Lee_Kesler Lee_Kesler

Component Properties: Blend-1

Comp Name NBP Mot WL Density Viscosity 1
(°F} {Ib/ft3) (cP)

NBP_189 182 47 99.17 42.82 0.29824 0.18823
NBP_235 235.41 113.06 4429 0.38096 022819
NBP_271 270293 124 64 4526 0.46288 0.26529
NBP_306 3065.88 136.85 48.11 0.56201 0.30786
NBP_341 341.15 150 20 486.87 0.68524 0.35802
NBP_377 376.60 16475 47 56 0.835696 1.41866
Comp Name  Crnitical Temp Critical Press  Accentric Fac Watson K

(F) (psig*)
NBP_189 493 26 396.11 0.231694 12.624
NBP_235 544 47 37055 036152 12 488
NBP_271 582 47 34987 0.39767 12 422
NBP_306 618.57 32875 0 43497 12.385
NBP_341 653 83 307 87 047445 12 362
NBP_377 688 19 287 68 051599 12 368
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Motar Compositions

Blend-1

Hydrogen G.0000
H2S 0 Q000
Methane 0.000548
Ethane Q 000368
Propahe 0.00269
n-Butane 0.0136
n-Pentane 0.2480
n-Hexane 01442
Thiophene 0.0015
1-Butene QO 0000
ThioNaphiene 0.0010
E-Benzene €.0000
DiBZThiphene 0 0000
BiCycloHexyl 0.0000
NBP_189 0 16865
NBP_23b 0.0929
NBP_271 00216
NBP_308 0.0859
NBP_341 0.0795
NBP_377 0.0692

*NQTA: esta es la composicién de la corriente de alimentacion a la planta (1) y (2)

2. Esguema de Simulacion. [esquema de simulacion 1]

En el esquema de simulacién se deben de declarar ciertas variables indispensabies para
generar el esquema de simulacion. En esta parte se indicaran la declaracion y secuencia de
estas variables, enfatizando en las mas importantes.

2.4. Corrientes de alimentacion: La declaracidn de las corrientes de alimentacion fue

el primer paso; las corrientes de alimentacién son las corrientes de hidrocarburos
(1)y (2)y 13 corriente de reposicion de hidrogeno.

2.1.1. Después de establecer la compaosicién de la corriente de alimentacion a la
planta esta composicion se asigna a cierta corriente; para nuestro ¢aso son 1as

carriente 1y 2
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Qil Install Information

OiIl Name Calguiation Install Status Stream Name
Status
Blend-1 Ready Install 31,2

2.1.2. De las mismas corrientes (1) y {2} se declara la temperatura, presion y fiujo
de alimentacion.

Basic Stream Specsheet (Material Stream: 1}

FEED TO
MIX-100 Mixer

Temperature: (°F} 1000  Pressure: {psig®) 71.08  Malar Flow (lbmole/hr) 3600

General Stream Specsheet (Material Stream: 2)

FEED 7O
MIX-100 Mixer:

Temperature: (°F) 1200 Pressure; (psig*) 4550  Motar Flow {lbmole/hr) 50.00

2.1.3. La corriente de alimentacion de reposicion de hidrogeno (3) se declara T, P,
flujo y composicion.

Fuil Stream Specsheet (Material Stream: 3}

FEED TO

MIX-101 Mixer

Temperature: (F) 145.9

Pressure: (psig*) 526.0

Molar Flow (ibmole/hr) 389.6

COMPONENT DATA

COMPONENTS MOLE FRACTION

Hydrogen 0.7835 Thiophane* 0.0000
H2S 0 0000 E-Benzene 0.0000
Methane 008470 DiBZThiphene €.0000
Ethane 0.07137 BiCycloHexyl 0.0000
Propane 0.04383 NBP[0]189* 0.0000
n-Butane 0.01664 NBR{0]235* 0 0000
n-Pentane 0 0000 NBP[O]271* 0 0000
n-Hexane 0.0000 NBP[Q]306* 0 0000
Thiophene 0 0000 NBP[OJ341* 0.0000
1-Butene 0.0000 NBP[O|377* C.C000
ThioNaphtene Q0 0000 Total 1 0000

47



ESQUEMA DE SIMULACION
2.2. Secci6n de preparacion: Se prepara la mezcla para la seccion de reaccion

calentandola e introduciendo 1a ¢antidad de hidrogeno necesario.

2.2.4. Mezctador MIX100 y tangue acumulador de carga FA-401L

General Specsheet (Mixer: MIX-100}

inlet Qutlet

NAME FROM OPER NAME TO OPER

1 10 FA-401 Tank:
2

Basic Specsheet {Tank: FA-401)

inlet Outlet
NAME FROM OPER NAME TO OPER
10 MIX-100 Mixer, 10/1 GA-401/R Pump

Physical Parameters
Pressure Drop: ©.0000 ps)
2.2.2. Se especifica la bomba de carga GA-401/RT y el mezclador MIX101 los
cuales llevan a la mezcla al tren de precalentamiento. De la bomba se

especifica Ia AP;

Basic Specsheet (Pump: GA-401/R)

Inlet QOutlet Energy
NAME FROM QPER NAME TQ OPER NAME
10/4 FA-401 Tank: 11 MIX-101 Mixer. WGA-401
Parameters

Adiabatic Efficiency (%), 75.00 Celta P: 493 5 psi

General Specsheet (Mixer: MIX-101)

Inlet Outlet

NAME FROM OPER NAME TC OPER

11 GA-401/R Pump 12 EA-4Q1/AD Heat Exchanger
3

24r rey Recycle
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2.2.3. Tren de precalentamiento: Consiste de dos intercambiadores de proceso y un

homo, entre f intercambiadoy EA-AQL/AD y EA-4Q2/AD existe una corriente de
corte (13, 13re)
2.2.3.1. El primero en ser declarado es el EA-401/AD, se especifican las

caidas de presion y el coeficiente de transefencia de calor global (UA):

Basic Specsheet (Heat Exchanger: EA-401/AD)

Tube Side

Inlet Qutlet

Name 17 Name 18

From Op EA-402/AD Heat Exchanger To Op. EA-40Q3/AB Heat Exchanger
Shell Side

inlet Cutlet

Name 12 Name 13

From Op. MIX-101 Mixer To Op. RCY-1 Recycle

Specifications

Exchanger Parameters: End Paoint

Tube Side DeltaP- 10.00 psi Sheli Side DeftaP: 20.00 psi Passes. Counter Current
UA: 3.368e+05 Btu/F-hr Tolerance: 1.0000e-04

2232 Luego el intercambiador de calor de proceso EA-402/ AD, con las

mismas especificaciones que el pasado;

Basic Specsheet (Heat Exchanger: EA-402/AD)

Tube Side

Inlet Outlet

Name 16r Name 17

From Op. PFR-100 Plug Flow Reactor ToOp. EA-401/AD Heat Exchanger
Shell Side

Infet Outlet

Name 13re Name 14

From Op. RCY-1 Recycle To Op. BA-401 Heater

Specifications

Exchanger Parameters: End Point

Tube Side DeltaP: 10 00 ps) Shell Side DeltaP 20.00 psi Passes' Counter Current
UA: 1.380e+06 Btu/F-hr Tolerance: 1.0000e-04
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2.2.3.3. Para el horno BA-401 se especifica la caida de presidn y la

temperatura de salida del horno;

General Heater Specsheet (Heater: BA-401)

Inlet Outlet Energy
NAME  FRCM OPER NAME TO OPER NAME

14 EA-402/AD Heat Exchanger: 15 PFR-100 Pilug Flow Reactor: (QBA-401
Parameters

Pressure Drop 62.00 psi

Final Temperature 8586 F

2.3.  Reactor: Al reactor PFR-1.00 se tiene que especificar la caida de presion el grupo
de reacciones involucradas y algunos parametro fisicos que se necesitan, estas

especificaciones y las reacciones se explicaran mas adelante.

General Specsheet (Plug Flow Reactor: PFR-100)

Inlet QOutlet Energy
NAME FRCM OPER NAME TO OPER NAME
15 BA-401 Heater: 16r EA-402/AD Heatl Exchanger Reactor

Physical Parameters

Pressure Drop: 29 00 psi

Heat Transfer . Cooling Type : Direct Q Value
Erergy Stream . Reactor

Dimensions

Total Volume. 1425 ft3 Length: 21.00 ft Diameter: ©.295 ft Number of
Tubes 1

Wall Thickness. 0.01640 ft Void Fraction® 0.7400

Reaction Info
Reaction Set- Global Rxn Set Initiahze From: Previous

Integration Information
Number of Segments: 20 Mirimum Step Fraction: 1.0e-06  Minimum Step Length. 2.1e-05 ft

Catalyst Data
Particle Diameter 0.005217 ft Particle Spericity; 1.000 Solid Density: 51.80 Ib/ft3
Bulk Density: 13.47 Ib/ft3 Solid Heat Capacity; 59.71 Btu/Ib-F
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2.4. Seccién de recirculacion: Después de haber reaccionado la mezcla de

hidrocarburos e hidrogeno se separa para recircular el hidrogeno y enviar a las

naftas a la seccidn de fraccionamiento.

2.4.1. Se especifica el intercambiador de proceso EA 403/AB y el intercambiador
EA 404/AD de servicio los cuales tienen por objetivo disminuir la temperatura.
Del EA 403/AB se especifica las caidas de presion y el coeficiente de
transferencia global (UA); para EA 404/AD se da a caida de presion y la

temperatura de salida.

General Specsheet (Heat Exchanger: EA-403/AB)

Tube Side

Inlet Qutlet

Name 18 Name 19

From Op. EA-401/AD Heat Exchanger To Op. EA-404/AD Cooler
Shell Side

Inlet Outlet

Name 25 Name 26

From Op. FA-402 Separater To Cp. EA-405 Heat Exchanger
Specifications

Exchanger Parameters. End Point

Tube Side DeltaP: 10.00 psi Shell Side DeltaP; 10.00 psi Passes: Counter Current
UA: 1.453e+05 Btu/F-hr Tolerance: 1.0000e-04

General Cooler Specsheet (Cooler; EA-404/AD)

Intet Outlet Energy
NAME FROM OPER NAME TO OPER NAME

19 EA-403/AB Heat Exchanger: 20 FA-402 Separator:  QEA-404/AD
Parameters

Pressure Drop 18.61 psi

Final Temperature 1100F

2.4.2. Los siguientes separadores FA-402 y FA-403 de fases tienen por objetivo
separar el hidrogeno que se va a recircular a el reactor PFR-100. Como solo son

separadores solo se especifica la caida de presion.
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General Specsheet {Separator: FA-402)

Inlet Outlet
NAME FROM OPER NAME TO OPER
20 EA-404/AD Cooler 21 FA-403 Separator
25 EA-403/AB Heat Exchanger:

Physical Parameters
Vessel Pressure” 327.6 psig*  Pressure Drop: 0 0000 psi

General Specsheet (Separator: FA-403)

Inlet Cutlet

NAME FROM OPER NAME TO OPER

21 FA-402 Separator: 22/G TEE-100 Tee:
22/1 MiX-102 Mixer:

Physical Parameters
Vessel Pressure: 327.6 psig*  Pressure Drop; 0.0000 psi

2.4.3. La corriente de vapor de salida FA-403 se divide el gas de purga

y

recirculacion de hidrogeno. En el divisor se especifica el flujo molar para la

recirculacion (23) y para el compresor se especifica ia presion de satida. A la

salida del compresor se encuentra otra corriente de corte (24, 24r).

General Specsheet (Tee: TEE-100)

Inlet Outlet

NAME FROM OPER NAME TO OPER

22/G FA-403 Separator: 23 GB-401 Compressor
22 VLV-100 Valve:

Parameters

Valve Control Multiple Stream
Molar Flow of 23 (lbmole/hr) 1488

General Specsheet (Compressor: GB-401)

Inlet Outlet Energy
NAME FROM OPER NAME TO OPER NAME

23 TEE-100 Tee: 24 rcy Recycle’ WGB-401
Parameters

Pressure of 24 (psig*) 507 17

Adiabatic Eff 75,00
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2.5. Seccién de estabilizacién y fraccionamiento: Consiste en separar 10s productos
para cumplfir con las especificaciones requeridas por 10s procesos siguientes. La
corriente de hidrocarburo pasa por dos torres de destilacién una desbutanizadora y
1a otra desisohexanizadora.

2.5.1. Apartir de aqui se considera la seccion de estabilizacion y fraccionamiento.
Para la corriente de liquidos de salida de! separador FA-402 intercambian calor
en EA 403/AB el cual ya fue especificado, después intercambia calor en EA-
405, el cual es de proceso va que se combina con los fondos de la torre de
destilacion DA-402. Se especifican las caidas de presion y el coeficiente global
de transferencia {UA).

General Specsheet (Heat Exchanger. EA-405)

Tube Side

Infet Outlet

Name 63 Name 5

From Op. GA-405/R Pump To Op.

Sheli Side

Intet Outlet

Name 26 Name 27

From Op EA-403/AB Heat Exchanger To Op. RCY-2 Recycle

Specifications

Exchanger Parameters: End Point

Tube Side DeftaP:; 10.00 psi Shelt Side DeltaP 10.00 psi Passes: Counter Current
UA: 1 783e+05 Btu/F-hr Tolerance: 1.0000e-04

2.5.2. A la salida del intercambiador EA-405 se tiene otra corriente de corte
(27,27re), esta corriente se mezcla con los liquidos de el tanque separador FA-
403 para convertirse en la corriente 28, pasa por un tanque separador el
donde se suman las caidas de presidn de la linea por lo que se especifica la
AP. De aqui los vapores pasan por EA-406/AB el cual es un intercambiador de
servicio al cual se le especifica la temperatura de salida y AP, para luego pasar
otro separador FA-405 el cual no tiene caida de presién. A continuacion se
presentan al intercambiador EA-406/AB y 1a tanque FA-403;
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Basic Specsheet (Separator FA-404)

inlet Qutiet

NAME FROM OPER NAME TG OPER

28 MIX-102 Mixer. 29 EA-406/AB Cooler.
30 GA-408/R Pump-

Physical Parameters
Vessel Pressure 89.61 psig*  Pressure Drop 218 1 psi

General Cooler Specsheet (Cooler: EA-406/AB)

Iniet Qutlet Energy
NAME FROM OPER NAME TO OPER NAME

29 FA-404 Separator: 32 FA-40b Separator QEA-406/AB
Parameters

Pressure Drop 10 GO psi

Final Temperature: 100.0F

2.5.3. Los liquidos de los separadores FA-403 y FA-405 pasan por bombas que los
llevan a la presion de entrada de la torre de destilacion desbutanizadora DA-
401, a continuacion se presentan las dos bombas a las cuales se especifican la
AP.

Basic Specsheet (Pump: GA-408/R)

Intet Qutlet Energy
NAME FROM OPER NAME TO OPER NAME

30 FA-404 Separator: 31 MIX-103 Mixer. WGA-408/R
Parameters

Adiabatic Efficiency (%). 75.00 Delta P 152 psi

Basic Specsheet (Pump: GA-409/R)

Inlet Outlet Energy
NAME FROM QOPER NAME TO OPER NAME
35 FA-405 Separator. 36 MIX-103 Mixer: WGA-
409/R

Parameters

Adabatic Efficiency (%) 75 00 Detta P' 162.0 psi
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254 Las corrientes de salida de las dos bombas anteriores se juntan para formar
la corriente 37 la cual entra a la torre DA-401. En la parte inferior de la torre
DA-401 el flujo se divide en dos antes de entrar al reervidor parcial, esta
divisién lleva a simular la torre de diferente manera va que se tendra que
especificar una recirculacion y el horno por separado y no la torre como un solo
ente que contenga también el reervidor. Para llevar acabo esta tarea se
utilizaron los subespacios de simulacion los cuales se manejan como ventanas
de la misma rutina de simulacion. Dentro de la ventana de simulacion se
encuentran {a columna un separador de flujo, el horno BA-402 y {a recirculacion
la cual esta puesta antes de que e! flujo entre a la columna. [esquema de
simulacién 2]

General Specsheet {Column Sub-Flowsheet: DA 401/1@TPL1)

Intet Outiet
NAME STAGE FROM OPER NAME STAGE TO OPER
37 15__DA 401 C 37 Material Stream: 47 28_DA 401 C TE-100 Tee
49 28 DA 401 C ROCY-4 Recycle: QEA-40T AB  FA 406

43/1 FA 406 43

40/1 FA 408 AC

General Parameters
Sub-Flow Sheet: DA 401/1 (COL3) Number of Stages 28
Column Soiving Algorthm: HYSIM Inside-Out
Solving Options Acceleration Parameters
Maximum iterations: 1.000e+04 Acceterate K Value & H Model Parameters: Off

Equilibrium Error Tolerance: 1.000e-05
Heat/Spec Error Tolerance: 0.0005000
Save Solutions as Initial Estimate’ On
Super Critical Handling Model: Simple K
Trace Level: Low

Init from ldeal K's: Off Damping Parameters
Initial Estimate Generator Parameters Azectrope Check:' Off
lterative |EG (Good for Chemicals), Off Fixed Damping Factor: 1.000
Specifications Summary

Specified Active Estimate
Reflux Ratio 3.500 On on
Distillate Rate 64.76 tbmole/hr Off On
Reflux Rate 474 9 |bmole/hr Off On
Vap Prod Rate 70.95 ibmole/hr Off On
Btms Prod Rate 1,278e+04 ibmale/hr  Off On
Temperature 1000 F On On

Sub-Flowsheet
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Feed Streams Product Streams
Internal Stream  External Stream  Transfer Basis Internal Stream  External Stream Transfer
Basis

37 37 @TPL1 P-H Flash 47 47 @TPL1 P-H Flash

49 40 @TPLL P-H Flash  QEA-407 AB QEA4Q7AB/1 @TPL1  None Req'd
43/1 43 @TPLL P-H Flash
A40/1 40 @TPL.1 P-H Flash

2.5.5. Los fondos de fa torre DA-4041 pasan por una valvuia de descompresion. Ala

valvula se define el AP.

General Specsheet (Valve: VLV-103)

[hlet Cutlet
NAME FROM OPER NAME TO OPER
50 DA-401 Column Sub-Flowshest: 51 DA-402 Column Sub-Flowsheet'

Physical Praperties
Pressure Drop:; 214.9 psi

2.5.6. Después de la valvula la corriente entra a la segunda torre de destilacion
desisohexanizadora DA-402, la cual tiene un condensador total. [esquema de
simulacién 3]

General Specsheet {(Column Sub-Flowsheet: DA-402/1@TPL2)

inlet Outlet
NAME STAGE FROM OPER NAME STAGE TO OPER
59 32__DAAD2  RCY-5 Recycle: 56 32_ DA4D2 TE-100 Tee:
51 26__DA402 51 Matenal Stream:  QEA-408AD  FA-407
8/1 FA-407 8/1

General Parameters
Sub-Flow Sheet: DA-402/1 (COL4A) Number of Stages: 32

Column Solving Algorithm: HYSIM Inside-Out

Solving Options Acceleration Parameters

Maximum [terations” 1.000e+04 Accelerate K Value & H Modei Parameters Off
Equilibrium Error Tolerance: 1.000e-05

Heat/Spec Error Tolerance 0.0005000

Save Solutians as nitial Estimate: On

Super Critical Handling Model: Simple K

Trace Level: Low

Init from 1deal K's; Off Damping Parameters
initiat Estimate Generator Parameters Azectrope Check' Off
lterative |EG (Good for Chemicals): Off Fixed Damping Factor: 1.000

Specifications Summary
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Specified Value Active Estimate
Reflux Ratio 2.000 Off On
Distiliate Rate i580. ibmole/hr Off On
Reflux Rate 3156, Ibmoile/hr Off On
Bitms Prod Rate 4130, ibmole/hr On On
Sub-Flowsheet
Feed Streams Product Streams

Internal Stream External Stream  Transfer Basis  Internal Stream  External Stream  Transfer
Basis

59 59 @TPL2 P-H Flash 56 56 @TPL2 P-H Flash
51 51 @TPLD PH Flash QEA-408AD  QEA-408AD @TPL2 None Reqd
8/1 8/1 @TPL2 P-M Flash

2.5.7. Después de fa torre DA-402 el producto terminado es divido y dependiendo a
donde se manda seran las especificaciones de temperatura y presion. Los

ultimos equipos en ser especificados son 4 bombas y un intercambiador.

Basic Specsheet (Pump: GA-40Q7/R)

inlet Outlet Energy
NAME FROM OPER NAME TO OPER NAME

8/1 DA-402 Column Sub-Flowsheet: 8/2 TEE-101 Tee WGA-407/R
Parameters

Adiabatic Efficiency (%) 75 00 Delta P: 34.31 psi

Basic Specsheet (Pump: GA-406/R)

Intet Qutlet Energy
NAME FROM OPER NAME TO OPER NAME
65/1 TEE-102 Tee By7 WGA-406/R
Parameters

Adiabatic Efficiency (%) 75 00 Delta P 46.00 psi

Basic Specsheet (Pump: GA-405/R)

Inlet Cutlet Energy
NAME FROM QPER NAME TO OPER NAME
81/1 TEE-102 Tee: 63 FA-405 Heat Exchanger. WGA-405/R
Parameters

Adiabatic Efficiency (%) 75.00 Deita P, 315.6 ps)
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Basic Specsheet (Pump: GA-403/R)

Inlet QOutlet Energy
NAME FROM OPER NAME TO OPER NAME

44 E-100 Cooler 4 WGA-403/R
Parameters

Adiabatic Efficiency (%) 75.00 Delta P 95.39 psi

. Ecuaciones cinéticas.

El siguiente desarrolio corresponde a la secuencia seguida para introducir las
expresiones de rapidez de reaccion que se desarroliaron en el capitulo de marco tedrico
para la simulacién del reactor de HDS.

3.4. Para todas las reacciones de hidrocracking, por ser de primer orden, no tenian
exigencia especial ya que este programa tiene mddulos donde se introducen
sistema de primer orden , a continuacion se describen la forma general de adaptar
una cinética de primer orden en HYSYS.

3.1.1. Se definen los compuestos involucrados en la reaccion; reactivos y productos

3.1.2. Los compuestos seleccionados se les asigna el coeficiente estequeometrico
correspondiente a cada uno. A {os reactivos negativo y a 10s productos
positivos.

3.1.3. Del balance estequeométrico HYSYS calcula el calor de reaccion

3.1.4. De acuerdo con la expresién de velocidad de reaccidn, a cada compuesto se
el puede asignar el orden que el corresponde. La reaccidn en general puede ser
de n orden para nuestro caso los hidrocarburos reaccionantes se considero de
n=1

3.1.5. Se deciaran las unidades de la rapidez de reaccidn, y las unidades de la
concentracion de las productos y reactivos.

3.1.6. Para la constante de rapidez de reaccién se proporciona el factor
preexponencial y la energia de activacion en las unidades convenientes.

3.1.7. Al completar los datos necesarios HYSYS hace disponible la reaccion para su
uso en la simulacion.

3.2.  Enlas reaccion de hidrodesulfuracion (HDS) se tuvieron que hacer extensiones al

simulador HYSYS. Entre las expresiones cingticas predispuestas por HYSYS estan
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las de conversion, de equilibrio de n orden, irreversibles de n orden y Lagmuir-
Hinshelwood. La expresion cinética de Lagmuir-Hinshelwood que esta considerada
no tiene la opcion de que el denominador este elevado a alguna potencia, tal cual
sucede en las expresiones que se desarrollaron en €l capitulo de marco tedrico. Por
este motivo se tuvieron que desarrollar programas en fenguaje Visuai Basic las
cuales permitieran el uso de expresiones cinéticas diferentes a las consideradas. En
el apéndice A se anexa dos ejemplos de los programas realizados para generar
extensiones en HYSYS; los dos ejemplos son para las reacciones que invoiucran al
tiofeno. A continuacion se da la secuencia para introducir extensiones en HYSYS.
3.2.1. Generacion de listado en Visual Basic

3.2.2. Generacion de archivo en Extension View Editor

3.2.3. Registro de extension atravez de MS-DOS

3.2.4. Activacion de la expresidn cinética en esquema de simulacion.

A continuacidn se presentan los esquemas de simulacién que resultaron de llevar a

cabo los pasos descritos anteriormente.
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REsSULTADOS

RESULTADQOS

A continuacion se presentan los resultados mas relevantes en el estudio de la planta
de HDS. Aspectos importantes en este estudio fueron

i La identificacién de los compuestos puros y pseudocomponentes presentes en
fa mezcla de hidrocarburas en la nafta (pg. 43-46)
ii. La ecuacion de estado que predijera de manera adecuada los equilibrios de las
fases presentes en toda la planta de HDS(pg. 43)
iii. La cinética que presentan estos compuestos a las condiciones de operacion de
la planta HDS (pg. 25-38)
iv. £l diagrama de flujo de la planta de HDS (pg. 60-62)

Con esta informacion se procedid a estructurar €l modelo planteado para la
simulacidn del sistema general. En las paginas siguientes se desglosan diferentes aspectos
de importancia; tales como el comportamiento de los diferentes sistemas reaccionantesy la

comparacién de nuestro modelo con el conjunto de datos proporcionados por PEMEX.

Es conveniente enfatizar que para describir ¢l sistema reaccionante se consideran
dos diferentes tipos de reacciones: hidrodesulfuracion (HDS) e hidrocracking .

SISTEMA DE REACCION

El énfasis en el sistema de reaccién se debe a que este es el paso limitante en la
simulacién de la planta de HDS. El sistema de reaccién como se vio con anterioridad (pg. 19)
es el proceso unitario con mas problematica ya que se presenta un gran numero de
reacciones simultaneas las cuales en cierta medida no estan definidas por completo. A
continuacion se desglosaran las reacciones que se tomaron en cuenta para simular el
comportamiento que presenta el reactor (PFR-100) de la planta de HDS de Tula, Hidaigo.
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HIDRODESULFURACION

La hidrodesulfuracién, HDS, considera a las reacciones que eliminan azufre de
hidrocarburos. Como se vio con anterioridad (pg. 20) en estas reacciones se elimina el
azufre de la cadena de hidrocarburo, para formar acido sulfihidrico; uno de los reactivos de
esta reaccion es hidrogeno, el cual se consume en la formacion tanto del acido sulfihidricoy
del hidrocarburo restante. Ya que los datos proporcionados por PEMEX no hacen referencia
a los compuestos con azufre presentes en la nafta, se tuvo necesidad de escoger ciertos
compuestos modelo para hacer la representacién de los compuestos suifurados. Los
compuestos sulfurados tenian que cumplir con las caracteristicas impuestas por la curva
TBP (pg. 12); la cual corresponde a datos de un peso molecular y una temperatura de
ebullicién de 1a nafta; y también se debe satisfacer con las conversiones reportadas para el
reactor (PRF-100) de la planta. Con tales restricciones, se utilizaron compuestos definidos:
tiofeno y benzotiofeno, estos compuestos modelo fueron escogidos porque se ha
comprobado que representan adecuadamente los compuestos sulfurados gue existen en la
nafia. En base a estos compuestos clave se encontraron las cinéticas correspondientes para
tiofeno, benzotiofeno y dibenzotiofeno (pg. 25-36) que cumplieran con el tipo de catalizador
que se esta utilizando en planta (Co-Mo/ v-Al20s) y el rango de temperatura a la cual
estuviera reportada la cinética estuviera dentro del rango de temperatura de operacion del
reactor, con la finalidad de tener una cinética que pudiera predecir resultados de manera
confiable. Se considera al dibenzotiofeno para la representacion de los compuestos pesados
de ta nafta con azufre.

Para poder escoger cual(es) de los compuestos modelos se probaron las cinéticas de
cada compuesto bajo las mismas condiciones de temperatura, presién y composicion de
operacién del reactor PFR-100 (pg. 50) cada uno de ellos por separado. A continuacion se
presentan los resultados de dicha simulacion (tablas 9-11 ) de cada compuesto; en dichas
tablas estan reportadas la cantidad de hidrogeno consumido, la produccidn de H2S, el flujo
de entrada y salida de los compuestos suifurados y la concentracidn de azufre en partes por
miltén (ppm) en la corriente de entrada y salida del reactor.
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Tabla 9. Seleccién de compuestos modelo. Compuesto: tiofeno. Consumo de Hz, produccién de H2S y

flujos de entrada y salida para escoger a compuestos modelo en HDS.

Tiofeno tbmol/h ppm de S
Consumgo de H2 36.169 -
Produccidon de H2S8 9125 -
Entrada 9.126 800
Salida 0.001 0.026

Tabla 10. Seleccidn de compuestos modeto. Compuesto: benzotiofeno. Consumo de Hz, produccion

de H.S y flujos de enfrada y salida para escoger a compuestos modelo en HDS.

Benzotiofeno Ibmol/h ppmde S
Consumo de Hz 27.400 -
Produccion de H2S 9.124 -
Entrada 9,126 800
Salida 0.002 0.366

Tabla 11. Seleccidn de compuestos modelo. Compuesto: dibenzotiofenc. Consumo de Hz, produccion

de HzS y flujos de entrada y salida para escoger a compuestos modele en HDS.

Dibenzotiofeno ib moi/h ppmde S
Consumo de H2 0.316 -
Produccion de H2S 0.039 -
Entrada 9.126 800
Salida 9.087 760

Con base a estos resultados se puede concluir que ei tiofeno y el dibenzotiofeno son
buenos compuestos madelo para representar a los compuestos sulfurados ya que estan
dentro de la curva TBP de la mezcla de nafta y reaccionan en gran medida bajo las
condiciones del reactor PFR-100. No es el caso con el dibenzotiofeno esto debe a dos
razones principales; 1a primera el grado tan pequefio de reaccion que presenta bajo las
condiciones de reaccion del reactor PFR-100 y el segundo por el alto punto de ebuliicién a
condiciones normales (628 °F) que presenta. Este compuesto se utiliza en mayor frecuencia

para representar a ios cortes mas pesados (diesel) de las fracciones de petréleo.
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En las gréaficas siguientes se muestran los perfiles de los principailes compuestos de

ta HDS de tiofeno (Grafica 1) v benzotiofeno (Gréfica 2) en términos del flujo molar (lbmol/h)

de cada componente en funcién de la posicion del reactor (fongitud, m).

Grafica 1. Perfiles de flujo para compuestos que se involucran en la reaccién de HDS de tiofeno.
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Grafica 2. Perfiles de flujo para compuestos que se involucran en la reaccién de HDS de benzotiofeno.
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Para el caso del tiofeno {grafica 1), la reaccién que sufre el tiofeno en presencia del

catalizador e hidrégenc es la siguiente.

Mo T
|| H — S FHPS —— SN
S
(1 (2) {7 (3)

en dicha grafica se puede observar la tendencia de [a formacién de un producto intermedio
(huteno), enseguida de su eliminacidn para la formacidn del producto final (butano); también
se puede ver que la tendencia de eliminacidn de tiofeno es alta porgque el 95% de su
eliminacién se da en los primeros 2 metros de longitud del reactor el cual tiene una longitud
total de 6.5 m. También es ciare que en las condiciones de reaccién simuladas 1as dos
velocidades de reaccidn: fry fr. son semejantes, ya que se observa la formacion del

producto intermedio (huteno).

Por lo que respecta a la reaccidn que sufre el benzotiofeno, el esquema de reaccion
generalmente reportado es el siguiente:

De acuerdo con este esquema y la Grafica 2, se puede observar que fa mayor parie de la
reaccion se da por la via de formacion directa ({(4)-(6)}, con una minima presencia del
componente (5). El componente (5) no se ilega a observar en la grafica porque es 3 ordenes
de magnitud menor,

Estos resultados permiten conciuir que tanto tiofeno como benzotiofeno pueden
utilizarse como compuestos modelos para simular a los compuestos sulfurados de la mezcia
de nafta que maneja la planta de HDS de Tuia, Hidalgo; ya que satisfacen las dos
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restricciones propuestas:1} que tuvieran una alta conversion bajo las condiciones de

operacion de! reactor PFR-100; v 23 que cumplieran con la curva TBP de la nafta. Ahora resta
especificar que porcentaje se utilizara para representar a 10s compuestos sulfurados, para

utilizar una mezcla de ambos para representar los compuestos sulfurados.

Como criterio de seleccion para escoger el porcentaje de tiofeno y benzotiofeno se
utilizara un parametro de calidad que debe de cumptir el producto de la planta: a la salida de
la planta l1a cantidad de azufre debe ser < 0.15 ppm de azufre. Este es el parametro de
calidad que debe tener en la corriente (5), ver diagrama de proceso pg. 60. Con base a esta
restriccion, se simuld la planta de HDS considerando diferentes mezclas de tiofeno y
benzotiofeno en la corriente de entrada (1) para ver cuai de elias cumplia con el requisito de
proporcionar 0.15ppm de azufre en la corriente de salida (5). En la grafica 3 se presentan
los resultados de dichas simulaciones en términos de la cantidad de azufte en la corriente
(5) en ppm de azufre en funcién del porcentaje de tiofeno en mezcla de entrada (0% significa
que todos los compuestos sulfurados estan representados por benzotiofeno y 100 % se
refiere que todos los compuestos sulfurados estdn representados por tiofeno).
Adicionalmente, en la Gréfica 3 se incluye una linea horizontal para representar el limite

permisible de cantidad de azufre en la corriente (5).

Grafica 3. Porcentaie de tiofeno en la mezcla de compuesfos sulfurados.
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De los resultados anteriores se puede observar gque uha mezcia de tiofeno-dibenzotiofeno a

porcentajes de tiofeno ( > 60%), cumple con los pardmetros de calidad propuestos para el
producto de la nafta en ia salida de la planta. Por 10 tanto para modelar l0s compuestos de
azufre de la corriente (1) se considero una mezcla de 40% benzotiofeno y 60% tiofeno.

HIDROCRACKING

Cuando se hace referencia a hidrocracking, se consideran reacciones donde se da la
ruptura de un hidrocarburo para formar otros hidrocarburos de menor peso molecular

(hidogenolisis de hidrocarburos) (pg. 15) con la adicion de hidrogeno; por ejemplo:

RCH2CH2R" + H> — RCHs + R'CHs

En este trabajo, las reacciones de hidrocracking tienen como objetivo simular el
comportamiento de la mezcla de hidrocarburos bajo las condiciones de operacion del reactor
PRF-100. Como se menciond anteriormente (pg. 36) la cinética para representar las
reacciones de hidrocracking serdn modeladas junto con un modelo de reactor de flujo tapon
{pg. 39) no adiabatico, no isoiérmico.

Para la mezcla de nafta en cuestién se utilizaron 12 compuestos modelo para
representar la gama de hidrocarbures reales. Estos compuestos se dividen en dos grupos:
los ligeros representados por compuestos bien definidos: metana, etano, propano, butano
pentano, hexano; y los compuestos pesados, representados por pseudocomponentes,
correspondientes a cortes que se generan en hase a la curva TBP, y que en este ¢aso son 6:
NBP[0]189*, NBP[0]235%*, NBP[0]271*, NBP[0]306*, NBP[0]341*, NBP[0]377* (pg. 45).

Para modelar tas reacciones de hidrocracking en un reactor de flujo tapdn, no
isotérmico no adiabdtico (PFR-100) se utilizd ta cinética con las caracteristicas siguientes:

i cinética de primer orden para el hidrocarburo reaccionante

ii. La energia de activacidn y el factor preexponencial ajustados para obiener
conversiones deseadas.
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Para analizar los esquemas de reaccion y sus modelos cinéticos correspondientes

planteados se utilizaron los dos parametros siguienies:

1. Conversién por componente. La conversién por componente se define en funcion de 1os
flujos de entrada vy salida por componente, Es conveniente mencionar que [a mayoria de
fos compuestos (C2-n341) tienen la dualidad de reactivo/producto, dependiendo de la

reaccion gue se considere en ef esquema cinético planteado.

Por o tanto ia conversion se definid como:

x, =abs 1—-——
0. /'
x, = conversion del compuestoi

F =flyjo molar del compuesto (Ibmol/h)
F,,, = flujo molar del compuesto a la entrada del reactor (Ibmol/h)

abs = valor absoluto

2. Error por conversién. Como se menciono anteriormente (pg. 6, 2), se utilizo como punto
de referencia los datos que se tienen de la Planta de Tula, Hidalgo, para evaluar la
capacidad de ¢ada uno de ios modelos propuestos para “reproducir los datos reales,
Con este propdsito se definié el pardmetro de por ciento de error definido de la manera

siguiente:

Y%(lorversion ~ % Conversion

reportado

% onversion

< ok
%% de error = abs modelo *100

reportade.:

A continuacion se presentan los resultados para la representacion de las reacciones
de hidrocracking. Se evalian en términos de su capacidad para proporcionar el mejor ajuste
a los daips reportados por PEMEX es decir el corjunto de valores gue obtenemos el mejor %

de error.
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El esquema de reaccién es muy simplificado,

N;'H + (77?}?0
PM > PM,

seglin el cual el hidrocarburo

-YH, »n, N,, m=2,.no=m-1

reaccionante solo se descompone en el

correspondiente hidrocarbure de menor peso molecular, por ejemplo: pentano se

descompone en butano, y butano solo en propano.

Como se menciono anteriormente (pg. 37), 1as ecuaciones de velocidad de reaccion

correspondientes a cada una de estas reacciones son de primer orden con respecto a el

hidrocarburo reaccionante. La energia de activacion es una funcion del peso molecular de

los hidrocarburos reaccionantes (pg. 37) con los parametros correspondientes a los

reportados por la fuente consultada (ref. 6Y; y factar preexponencial se ajusto para obtener

las conversiones deseadas. En ia tabla 12 se presentan los valores utilizados para cada una

de las energias de activacién y factores preexponenciales para ias diferentes reacciones.

Tabla 12. Energias de activacién y coeficientes preexponenciales utilizados para hidrocracking.

Reaccion

Eijj (kcal/gmol)  Ajj (m*3/gcat™s)

Cc2-C1
C3-C2
C4-C3
C5-C4
C6-C5
nbp189-C6
nbp235-nbp189
nbp271-nbp235
nbp306-nbp271
nbp3471-nbp306
nbp377-nbp341

24.18
2417
2416
24.16
24.15
24.15
24 15
2415
2415
2415
2415
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1.14E+01
2.53E+01
3.37E+01
1.81E+00
4 22E+00
2.89E+00
4 58E+00
2.29E+00
1.69E+00
1.14E+00
5 42E-01



RESULTADOS

En la tabla 13 se presenta los resultados que se obtienen al aplicar el modelo

Tabla 13. Por ciento de error por conversion para hidrocracking.

Compuesto % efrror por componente
C1 6.33
C2 4.61
C3 33.53
N-c4 39.08
N-c5 27.75
n-Hexane 20.09
nbp188 241
nbp235 12.25
nbp271 7.92
nbp306 246
nbp341 0.26
nbp377 1.35
error promedio dlobal 13.17

Los resultados de la tabla 13 se compiementaran con la gréfica 4 la cual presenta
en la ahscisa la conversion reportada por PEMEX para cada compuesto v en [a ordenada
esta la conversién resuitante del modelo planteado para cada compuesto. Si el modelo
planteado es bueno los punios resuliantes deben de aparecer sobre la diagonal del de

45°%ya que se esta comparando los resuitados ohtenidos vy los datos reportadas.

Grafica 4. Comparacion de la conversion por componente del modelo vs. conversion reportada por

PEMEX para hidrocracking.
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Los resultados de la simuiacidn del hidrocracking se presentan en términos del % de
error por componente, v las conversiones predichas vs. 1as reportadas por PEMEX, Tabla 13
y Grafica 4, respectivamente.

Se ¢hserva que el modelo planteado presenta en en 7 componentas errores
menores al 10%, y solamente en dos exhibe un error mayor al 30%. Este modelo se gjusta
muy bien para ta desaparicion de los compuesios pesados (PM: > C8} y con un mayor error
para los compuestos ligeros. El resultado de este modelo en general para hidrogracking
tiene por inconveniente el hecho que el factor preexponenecial no tiene una tendencia
especifica gue se puede Hega a correlacionar a una ecuacion gue este en funcion del peso
molecuiar esto se puede deber a la gran cantidad de compuestos presentes los cuales dan

un caracter complejo a cada corte {pseudocomponente).

CONSUMOQ DE HIDROGENOQ

Una de las variables importantes en el proceso de hidrodesulfuracidn de naftas es el
consumo de hidrégeno que existe en la PHN. Este consumo de hidrégeno se debe a las
multiples reacciones que se dan en el reactor de PHN tal como fue descrito anteriormente
(pg. 19) v a las perdidas por fugas en todo el proceso. Con 10 que respecta a la reacciones
que se dan dentro de la seccion de reaccién de PHN todas involucran un consumo de
hidrégeno, el cual afecta al balance de matleria y energia de PHN; por otro lado las perdidas
por fugas no estan reportadas pero por ser un gas tan ligero y de bajo peso molecular las
fugas son inevitables. En los datos proporcionados por PEMEX reportan un consumo general
de hidrégeno en el reactor PFR-100 sin dar alguna explicacién de las diferentes reacciones
posibles. A continuacién se presenta el flujo de hidrégeno consumido por los diferentes
conjuntos de reacciones consideradas para modelar el comportamiento general del reactor
de PHN, asi como también (a cantidad reportada del flujo de hidrdgeno consumido en el
reactor PFR-100.

Tabla 14. Consumo de hidrogeno por parte de las reacciones de HDS e hidrocracking.

Consumo de Hidrégeno {lbmoi/h) |
HDS Hidrocracking, Proceso
32369 . 32.26 L _}??3;1’
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En la tabla anterior las dos primeras columnas representan al flujo de hidrégeno

consumido por los dos conjuntos de reacciones gue se utilizaron para moedelar al
comportamiento que tendria la nafta bajo las condiciones de reaccidn. La ultima columna
presenta ei consumo de hidrégeno reportado por PEMEX. Como se puede analizar 1a suma
de las dos primeras columnas no llegan a ser iguales a ta tercera por lo que podemos inferir
que existe una cantidad de hidrégeno no consumido el cual el modelo no predice. Los
ohjetivos logrados de las reacciones de HDS vy de hidrocracking son los de poder describir
de manera adecuada el balance de materia por parte de los hidrocarburos (naftas) pero
también poder inferir la cantidad de hidrégeno consumido por este conjunto de reacciones
propuestas. Estos dos conjuntos de reacciones justifican el 30 % del consumo de hidrégeno
reportado por PEMEX pero dan una muy buena estimacion del balance de materia dentro dei
reactor PHN. A continuacion se presenta el porcentaje que representa cada conjunto de

reacciones consideradas con respecto a la cantidad reportada de hidrégeno cansumido:

Figura 6. Consumo de hidrogeno por parte de los tres grupos reaccionante

Consumo de Hidrogeno

restante
70%

15% Hidrogracking
15%

Como se puede observar la cantidad de hidrégeno justificado por los dos conjuntos
de reacciones propuestas es apenas del 30%. Se podria aumentar la cantidad de reacciones
involucradas para justificar el consumo de hidrégeno; considerando reacciones de
hidrogenacion de insaturados, eliminacion de compuestos nitrogenados (HDN),
hidrogenacion de compuestos oxigenados y muchas mas pero para modelar estas

reacciones se tendria que tener valores reportados de la concentracion de estos

74



RESULTADOS
compuestos en la nafta v esos valores no vienen reportados por PEMEX. Una estimacion

podria ser valida en base de alguna otra mezcla de naftas pero estos valores varian mucho y
podria no ser representativo de la realidad. Por io tanto solo se escogieron las reacciones
que pudieran ser desarrolladas con algin fundamento sin tener que estimar otros valores
para la realizacién del modelamianto. Este resultado también afecta en el modelamiento de
las reacciones de hidrodesulfuracién, ya que el modelo dard un mayor cantidad de consumo
de compuestos con azufre dado que la expresidbn de rapidez de reaccion depende
directamente de ta presian parcial de hidrdgenc.

Se probo representar con reacciones de hidrogenacion de pseudocomponentes el
consumo de hidrogeno restante, obteniendo buenos resultados pero con poca consistencia
por lo gue se determino solo representar reacciones de HDS y de hidrocracking. La cantidad
de hidrégeno consumido sin justificacién se puede deber a reacciones secundarias como las
mencionadas en la pg. 20 v también en gran medida a las fugas que se tienen durante el
manejo de hidrégeno en todo el proceso.

EFECTOS DE VARIABLES DE PROCESO EN EL REACTOR PFR-100

El objetivo de estudiar los efectos que tendrian algunas variables del proceso sobre
el reactor PFR-100 es para poder explicar el comportamiento del reactor no solo a las
condiciones de operacion reportadas si no también cuando exista un cambio y para explorar

ia posibilidades de poder hacer una mejora al proceso en base a estas variables de proceso.

Para modelar un sistema de reaccidn se buscan tres factores importantes:
1) Conocer los compuestos y catalizadores gue se involucran en el sistema reaccionante
para poder plantear los esquemas de reaccién y los modelos cinéticos pertinentes.
2) Plantear un modelo de reactor adecuado para modelar al sistema cinético, asi como las
condiciones de reaccion.
3) Estudiar el impacto que tendrian ciertas variables de proceso sobre el modelo de reactor
planteado.

Con estos tres elementos se hace un analisis global del comportamiento de un reactor.

En base a los resultados presentados anteriormente a continuacion se estudiara el efecto
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que tendrian algunas variables importantes en los sistemas reaccionantes planteados

anteriormente.

Las variables analizadas seran la presién y temperatura de entrada al reactor asi
como la recirculacion de hidrogeno. Estos pardmetros fueron seleccionados debido a su
importancia dentro de la seccién de reaccion, la cual es el paso determinante del proceso de
hidrodesulfuracién de nafias.

Efecto de la Temperatura

El efecto que tendria ia temperatura se puede ver en todas las ecuaciones de
rapidez de reaccion ya que el coeficiente de rapidez de reaccion de todas los modelos
cinéticos utilizados estdn en funcién de la temperatura (pg. 29, 33, 37); por lo gue haciendo
un analisis previo se puede suponer de manera correcta que al aumentar la temperatura, ia
velocidad de reaccion aumentaria y los reactivos desaparecerian en mayor cantidad para
cada reactivo que se alimentaria al reactor. Para hacer un anéalisis de manera adecuada se
escogen los parametros de mayor importancia, los cuales son: [a concentracion de salida de
los compuestos con azufre y la cantidad de hidrogeno consumido para los tres conjunto de
reacciones. Estos parametros se seleccionaron gracias al impacto que tienen; el hidrogeno
por ser reactivo de gran valor monetario y mientras mas se consuma sin cumplir con su
objetivo principal el cual es la eliminacion de azufre, tiene como consecuencia una perdida
monetaria; y por parte de la concentracion de hidrocarburos sulfurados tiene consecuencias
en 12 calidad del hidrocarburos producidos por la planta.

A continuacion se presenta la Grafica 7 en donde en la abscisa se encuentra ia
temperatura de entrada al reactor y en 1a ordenada la concentracion en ppm. de azufre que
hay en la corriente de salida de la planta (). Esta grafica se hizo para diferentes
composiciones de la mezcla de hidrocarburos sulfurados considerando que estan
representados por 10s compuestos de tiofeno y benzotiofeno; el porcentaje se refiere al
porcentaje de tiofeno que existe en fa mezcla de hidrocarburos sulfurados. Adicionalmente

se grafica una linea horizontal la cual indica en limite permisible de azufre en la corriente (5).
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Grafica 5 Efecto de la temperatura de entrada al reactor PRF-100 sobre {a concentracion de

compuestos sulfurados en la corriente (5).
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Con base a la Grafica 5 se puede observar que a medida gue va aumentando la
temperatura de entrada al reactor PFR-100 la concentracion de hidrocarburos sulfurados en
ta corriente de salida de la planta (5} va disminuyendo lentamente. En los datos dei proceso
la concentracion de compuestos suifurados en la corriente (5) debe ser < 0.15 ppm por lo
que se puede observar gue a una temperatura < 590 °F a la entrada del reactor, la cantidad
de azufre en Ia corriente (5) no cumpliria con el control de calidad propuesto. La temperatura
de entrada al reactor PFR-100 reportada por PEMEX es de 596 °F y para una mezcla de
60% tiofeno y 40% benzotiofeno cumple con los requisitos de calidad de producto
propuestos. A temperaturas mayores a 596 °F {a eliminacién de hidrocarburos sulfurados
comparativamente no es mucho mayor a lo que se esta eliminando; por lo que un aumento
en la temperatura de alimentacidon tendria poca repercusion en la eliminagion de
compuestos sulfurados.

En la Gréafica 6 se presenta el consumo de hidrogeno en funcion de la temperatura
de alimentacién al reactor. Este consumo se dividird de acuerdo a los tres sistemas
reaccionantes que se dan en el reactor PFR-100. Para construir la Grafica 6 se fue variando
la temperatura de alimentacidn a! reactor, todas las demas variables del proceso
permanecieron iguales.
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Grafica 6. Efecto de la temperatura de entrada al reactor PFR-100 sobre el consumao dé hidrogeno.
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Con base en lag Graficas 5 y 6 podemos conciuir segin el modelo planteado que al
aumentar la temperatura de alimentacion al reactor PFR-100 se observaria un aumento en
el consumo de hidrogeno y una disminucion pequefia en la cantidad de nidrocarburos
sulfurados en la corriente de saiida (5) de la planta. Este aumento en el consumo de
hidrogeno es contrario a una premisa planteada, la cual es eliminar la mayor cantidad de
azufre consumiendo la menor ¢antidad de hidrogeno.

Efecto de ia Presidn

El anatisis de 10s efectos de 1a presion se hizo con los mismos parametros que en el
caso de la temperatura ya que como se ha venido repitiendo son pardmetros de importancia
de esta simulacién. La dependencia de {a aparicidn o desaparicion de compuestos se

encuentra en las expresiones cinéticas de velocidad de reaccion las cuales estan en funcion
de la presion (pg. 27-37).
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En la Grafica 7 se representa la dependencia de las reacciones de eliminacion de

azufre (HDS) con respecto a la presion de entrada al reactor, al igual que en el caso de los
efectos de la temperatura de entrada al reactor la concentracion de hidrocarburos
sulfurados se vera en la corriente de salida de ia planta (5). Para reslizar este diagrama solo
se fue cambiando 1a presion de entrada al reactor dejando las demas variables del proceso
iguales a las reportadas por PEMEX.

Grafica 7. Efecto de la presion de entrada al reactor PFR-100 sobre la concentracion de compuestos

sulfurados en {a corriente (5) y sobre el consumo de hidrogeno general.
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Como conclusion de la Grafica 7 el aumento en al presion de alimentacion al reactor
darfa un disminucién en la cantidad de azufre pero a la vez daria un mayor consumo de
hidrogeno por lo que no seria conveniente aumentar mas la presion porque son mayores las
perdidas por consumo de hidrogeno que ganancias por eliminacion de azufre. Para poder
visualizar mejor este efecto a continuacion se presenta la Gréfica 8 donde se divide el
consumo de hidrogeno en los dos grupos principales de reaccion HDS e hidrocracking en
funcién de la presion de entrada al reactor.
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Grafica 8. Efecto de la presion de entrada al reactor PFR-100 sobre el consumo de hidrogeno para los

tres sistemas reaccionantes.
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En la Grafica 8 se puede visualizar que la cantidad de hidrogeno consumido por HDS
se mantiene casi constante con respecto a la variacion de 1a presion de alimentacion al
reactor, contrario a lo que pasa con [0s otros dos sistemas reaccionantes ios cuales

aumentan directamente proporcional al aumento en 1a presion estos resuitados concuerdan
con los publicados por Gates.

Efecto de fa recirculacion de hidrogeno

La recirculacion de hidrogeno se refiere a la cantidad de hidrogeno que no reacciono
y se recircula al reactor. La importancia de tener una gran cantidad de hidrogeno en la
alimentacion al reactor a que en las expresiones de velocidades de reaccidn utilizadas para
HDS dependen directamente de la concentracién de hidrogeno (pg. 29). En la grafica @ esta
la dependencia de las ppm de azufre en la corriente (5) con respecto a la cantidad de
hidrogeno recirculado por la corriente {23) (pg. 60). En la misma grafica se encuentra la
dependencia de la concentracién de hidrogeno en la corriente de alimentacion al reactor con
respecto a la cantidad de hidrogeno recirculado.
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Grafica 9. Efecto de la recirculacion de hidrogeno sobre la concentracion de hidrocarburos suifurados

en la corfiente {5).
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Con la grafica anterior se puede observar que 1a cantidad de azufre que se elimina
depende en gran medida con la cantidad de hidrogeno que se recircula. Esta dependencia
se ve en mayor parte para las recirculaciones de menor tamafio, tanto que si la recirculacion
no existiera la concentracion de azufre en 5 seria de 300 ppm lo cual es un valor bastante
grande considerando que se necesita tener una concentracion de 0.15 ppm de S como
méaximo. En tanto para recirculaciones grandes (> 1500 tbmol/h) ya no exisie gran variacion
en la cantidad de S que se elimina por lo que en términos monetarios aumentar la
recirculacién conduciria a elevar la energia que necesitaria el compresor de recirculacion
para cumplir con las especificaciones necesarias sin llegar a tener un gran impacto en la
variable de importancia por lo que se puede conciuir que la cantidad de recirculacion en
operacion (1488 Ibmol/h) €s correcta.

Desde el punto de vista cinético de las reacciones de hidrodesulfuracion la
recirculacion de hidrogeno influye en la presion parcial de hidrogeno, 1a cual es directamente
proporcional a la rapidez de reaccidn en todas [as cinéticas de reaccidn propuestas para el
modelamiento de los compuestos claves de azufre presente en la mezcla (pg. 25-36). En
base a que el consumo de la cantidad de hidrégeno consumido en ef reactor PFR-100 no es
del todo correcto, esta variable influird también en la cantidad de azufre consumido
propuesto por el modelo.
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ESQUEMA DE SIMULACION

La presentacién de los resultados del esquema de simulacion se hard
comparandolos con los datos reportados por PEMEX. Esta comparaciéon se hace con la
finalidad de tener una referencia fija sobre los resuitados obtenidos por el esquema de
simulacién general y poder predecir un error que pudiera tener el esquema de simuiacion
desarroliado, el error gue se manejo fue con respecto a las variables globales de importancia

como sen temperatura presion v flujo de cada corriente.

Los pasos para generar el esquema de simulacion son los mencionados en el
capitulo de desarrollo del esquema de simulacion , en donde se describe paso por paso ia
metodologia que se implemento para especificar cada uno de los equipos involucrados en ef
esquema de simulacion. En el apéndice B se presentan los resultados para cada corriente
dando los pardmetros generales: flujo molar, temperatura, presion El error globai por
corriente es con referencia a ltos parametros de referencia antes mencionados. La
simulacion realizada fiene como comparacion los datos reportados por PEMEX, por lo tanto
se puede hacer una comparacion entre estos datos y los resultados obtenidos. De esta
comparacion se recolecta un error global de simulacion, el cual esta calculado tomando en
cuenta los pardmetros generales por corriente como son: temperatura, presion y flujo motar.
El promedio de errores por corriente de 1a planta en general es de 4.8%, cayendo deniro de

un rango de confiabilidad bueno, ya que un error < al 10% se considera “bueno”.

Haciendo un analisis mas detallado para encontrar las diferencias entre las
simulaciones realizadas; para la presién, en algunas corrientes son diferentes porgue
consideran la presion a la salida del proceso unitario y no a la entrada del proximo equipo
por eso del mayor grado de diferencia entre simulaciones, esta diferencia no es de gran
importancia ya gue no se analiza 1as caidas de presiones entre equipos sino solo los efectos
entre ellos mismos por lo tanto el parametro importante es la presion a la cual se
encuentran los equipos y estas son muy similares. Para la temperatura la mayor diferencia
son a la salida de las bombas va que HYSYS calcula una variacién en la temperatura de
salida, mientras Ia simulacidén del IMP considera una operacion a temperatura constante,
otra varacion es a la salida de las torres de destilacion, esta variacion se debe a el grado de
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separacion impuesto el cual es catculado a diferentes temperaturas pero dentro de un error

del 3%.

Los resultados generales de 1a simulacion realizada se encuentra en el Apéndice C
donde se encontraran los flujos molares por componente, flujo molar, masicos y
volumétricos totales, temperatura, presién, peso molecular promedio, densidad, fraccion
liguido-vapor, viscosidad, conductividad térmica, factor Z, tension superficial , entalpia y
entropia molar para cada corriente de la planta de HDS para naftas de Tula, Hidalgo.
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CONCLUSIONES

CONCLUSIONES

En el presente trabajo se desarrolid el esguema de simulacion para la planta de HDS
de naftas de Tula, Hidalgo. Para la realizacion del esquema de simulacion se utilizaron dos
conjuntos de esquemas de reaccion para representar el comportamiento de la mezcla de
hidrocarburos y se realizo un esquema de simulacién general el cual modelé a la PHN con un

5 % de error con respecto a los datos proporcionados por PEMEX.

La eliminacion de azufre se represento por medio de 2 componentes claves: tiofeno
y benzotiofeno, 10s cuales fueron seleccionades gracias a sus caracteristicas intrinsecas y su
comportamiento bajo las condiciones de reaccion. También se encontrd la relacién de
composicién entre el tiofeno y benzotiofeno que se podria utilizar para representar & los
hidrocarburos con azufre; por lo tante encontrindose de manera general una forma de
representar a la gama de compuestos con azufre por medio de dos compuestos claves los
cuales presentan caracteristicas parecidas a la gama de ¢ompuestos presentas en la mezcla
de hidrocarburos. Dado que las expresiones cinéticas del tiofeno y benzotiofeno publicadas
son de forma compleja se complemento al simulador con extensiones gque permitieran el uso
de estas expresiones cinéticas como subrutinas en el reactor de HDS o en cualquier otra
simulacion.

El otro conjunto de reacciones consideradas para el modelamiento del reactor de
PHN fueron para reacciones de eliminacion de compuesto pesados o hidrocracking. Dado
que este comportamiento ha sido poco estudiado se desarrolié un esquema de reaccion el
cual pudiera predecir el comportamiento de estos compuesto bajo las condiciones de
reaccion. Aparte de este esquema de reaccion se utilizaron otres sin dar mejores resultados.
Este conjunto de esquemas y constantes de reaccion no tienen significado tedrico ya gue fue
una herramienta para poder modelar el comportamiento reportado por PEMEX. Este estudio

seria complementado con un estudio experimental de tipo cinético para la mezcla de naftas
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utilizada en ta PHN en donde se buscaria los esguemas y constantes de reaccion que

modelarian el comportamiento real de los hidrocarburos bajo as condiciones de reaccion.

En base a los dos conjuntos de reacciones planteadas para el modelmiento del
reactor de PHN se calculo el consumo de hidrogeno que tendrian estas reacciones. El
consumo de hidrégeno calculado fue de 30% del consumo reportado por PEMEX, aunque es
un porcentaje bajo representa en buena manera el consumo de hidrogeno gue tendrian
estas reacciones. El otro 70% del consumo de hidrégeno se cree que se deba principaimente
a dos fendmenos: a las perdidas por fugas que se presentan durante todo el proceso y a las
reacciones secundarias mencionadas anteriormente talos como hidrogenacion de
insaturados, eliminacion de compuestos nitrogenados (HDN), hidrogenacion de compuestos
oxigenados (HDO) y eliminacién de metales pesados entre muchas otras. Estas reacciones
podrian ser consideradas en e! modelamiento del reactor de PHN si los datos necesarios
estuvieran reportados para esta mezcla de nafta. Como se menciono ¢on anterioridad se
podria utilizar una estimacién en base a otra mezcla de nafta pero seria una estimacion
precaria.

Los efectos que tendrian las variables mas imporiantes de proceso scbre el
funcionamiento del reactor también fueron estudiados. Las variables importantes de
proceso que fueron estudiadas fueron: temperatura y presion a la entrada del reactor de
PHN vy relacién de recirculacién de hidrégeno. Estas tres variables de proceso fueron
seleccionadas dado que fueron las que mostraron el mayor impacto sobre el parametro de
calidad el cual es la concentracion de azufre en el efluente de la PHN. De las tres variables
estudiadas la temperatura a !a entrada del reactor y la relacion de recirculacion de
hidrégeno fueron las que mas impacto tienen sobre el grado de eliminacion de compuestos
de azufre el cual es de gran importancia porque de ahi depende el funcionamiento generai
de la pianta; la concentracion de azufre en la corriente de hidrocarburo es el parametro de

pureza que depende del funcionamiento a régimen permanente del sistema.

i esquema de simulacién general contiene las secciones de reaceion y separacion

de productos. El desarrolto del esquema de simulacion se realiza sobre la base de |os datos
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reportados por PEMEX y se comparan los resultados obtenidos por el modelamiento contra

los datos reportados con la finalidad de visualizar 1a capacidad de reproduccion de los datos
reportados por medio del modelo ptanteado. Dentro de la comparacion realizada se encontr
un por ciento de error general del 5 % debido a diferencias pequefias con algunas corrientes
de proceso. Este parametro indica una realizacién buena para la simuiacion de la planta en
general.

Sobre la base de los resyltados v conclusiones expuestos con anterioridad podemos
concluir que los objetivos fueron realizados, asi como la explicacion de los temas
importantes que se atendieron en la realizacion de este trabajo. Como recomendaciones a ia
ampliaciéon de este trabajo seria fundamental un estudio experimental a fondo de los
compuestos de hidrocarburos reales que se encuentran en la mezcla_de naftas, ast como
también conocer los compuestos de hidrocarburos con azufre, nitrégeno, oxigeno, ete... . La
realizacion de este estudio aunado al comportamiento de estos compuestos bajo las
condiciones de reaccion que se dan en planta ( temperatura, presion, cantidad de hidrogeno
y catalizador) daria una precisién mayor para entender de manera especifica las reacciones
involucradas y el efecto intercalado entre ellas en el proceso de HDS. Este estudio ampliaria
el entendimiento en la seccién de reaccidn la cual es la mas problematica y ayudaria para

generar un esquema de simulacidn mas detallado.
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Listados para la generacion de las extensiones realizados en Visual Basic:

1. Para el reactivo tiofeno

1.1. Reaccion de tiofeno a buteno

Option Explicit
Dien hyContainer As Object
Dim hyBuikDans As Object

nitialize is calied when the extension is first added to the simulation or when a
'simulation case containing the extension is loaded

Public Function Initialize(ByVal Container As Object, ByVal IsRecalling As Boolean) As Long

‘Enable error trapping

On Error GoTo ErrorTrap

'Declare focal HYSYS objects
Dim hyReactant As Reactant

'Referance the current HYSYS version

Initiahize = extnCurrentVersion

'Reference the Container object which called the extension

“This reference will let the extension interact with HYSYS through the extension container
'The ExtnKineticReactionContainer object is the container Methods from the
'ExtensionObject object are also available

Set hyContainer = Container

'Set an object reference to the BulkDens varable in the EDF

Set hyBulkDens = hyCaontainer FindVariable("BulkDens") Variable
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'IsRecalling 1s only False when the extensicn is first added to the simulation
if IsRecalling = False Then
'Defauit values for ButkDens (83000 g catalyst/m3 reactor volume)
hyBulkDens Value = 83000

'Reaction properties
hyContainer Phase = ptVapourPhase 'Vapour phase reaction

hyContainer ReactionBasis = rbPartialPressBasis 'Partial pressure reaction

'Remove all reaciants

hyContainer Reactants. RemoveAll

'Add desired reactants and set their stoichiometric value

Set hyReactant = hyContainer.Reactants Add("Hydrogen")

hyReactant.StoichiometricCoefficientValue = -3

hyContainer BaseReactant = hyReactant 'Set Hydrogen as the base reactant used In the raie
equation

Set hyReactant = hyConiainer Reactants Add("Thiophene")

hyReactant StoichiometricCoefficientvValue = -1

Set hyReactant = hyContainer Reactanis.Add({"H2S")

hyReactant. StoichiometricCoefficientValue = 1

Set hyReactant = hyContainer Reactants Add("1-Butene")

hyReactant.StoichiometricCoefficientValue = 1

'Set BasisCaonversion units
hyContainer BasisConversion = "atm’

‘Leave the RateConversion in HYSYS internal units of kgmole/m3-s

'Set the property state as calculated so that they cannot be modified
‘The With statement 1s used for efficiency since each line uses the
'SetReactionPropertyState method of the hyContainer object
With hyContainer
.SetReactionPropertyState rpReactants, vsCalculated
SetReactionPropertyState rpStoichiometricCoefficients, vsCalculated
SetReactonPropertyState roMinTemperature, vsCalculated
.SetReactionProperyState rpMaxTemperature, vsCalculated

SetReactionPropertyState rpReactionBasis, vsCalculated

94



APENDICE A

.SetReactionPropertySiate rpReactionPhase, vsCaiculated
SetReactionPropertyState rpBaseReactant, vsCalculated
SetReactionPropertyState rpBasisConversion, vsCalculated

SeiReactionProperiyState roRateConversion, vsCalculated
End With

End If

'Line to which the On Error statment branches if an error occurs

ErrorTrap

End Function

'Reactionrate is called whenever the extension s executed

Pubiic Function ReactionRate(ByVal Fluid As Object, ByVal RxnTemperaturelnC As Double, ByVval
RxnVolumelnKmolPerM3 As Double, rate As Double) As Boolean

'Enable error trapping

On Error GoTo ErrorTrap

'Declare local vanables

Dim TotalPressure As Double

Dim RxnTemperatureink As Double
Dim Hydrogenindex As Integer

Dim H2SIndex As Integer

Dim Thiophenelndex As Integer

Pim Butenelindex As Integer

Dim ComponentFracs As Variant

Dim HydrogenPP As Double

Dim ThiophenePP As Double

Dim H2SPP As Double

Dim ButenelPP As Double

Dim ki1 As Double, k2 As Double, k3 As Double, k4 As Double
Dim ratel As Double, rate2 As Double

‘Check hyBulkDens, if <=0 then set to default value of 83000 g catalyst/m3 reactor voiume
If hyBulkDens Value <= 0 Then hyBulkDens Value = 83000
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'Get the overall pressure In atm at which the reaction is occurring

TotalPressure = Fluid_Pressure GetValue("atm")

'Get the reaction temperature in K

RxnTemperatureinK = RxnTemperatureinC + 273.15

'Get component index numbers

Hydrogenlndex = Fluid.Components.index{"Hydrogen")
Thiopheneindex = Fluid.Components.Index("Thiopheng")
H2Sindex = Fluid.Components Index("H25")

Butenelindex = Fluid Components.index{"1-Butene")

'Set Componentfracs equal to the component molar fractions of the fluid

ComponentFracs = Fluid MolarFractionsValue

'Get paral pressure of components in PSIA by multiplying component mole fraction by total pressure
'(Smith and Van Ness, p.300)

ThiophenePP = ComponentFracs(Thiophenelndex) * TotalPressure

HydrogenPP = ComponentFracs{Hydrogenindex} * TotalPressure

H2SPP = CompenentFracs(H2SIndex) * TotalPressure

ButenelPP = ComponentFracs(Butenelindex) * TotalPressure

‘Calculaie the rate

{Girgis M J., Gates B.C., Reactivies Reaction Networks and Kinetics in High-Pressure Catalytic
'Hydroprocessing, Ind, Eng Chem. Res., 1991, 30, 2021-2058.)

'rate 1s 1n gmol thiophene consumed/s-g catalyst

K1 = 52200000# * Exp(-29 9 / {0.001987 * RxnTemperatureink))

k2 = .00056% Fxp{10 7 / (0.001987 * RxnTemperatureinK)}

k3 =0536

k4 =912

ratel = k1 * k2 * k3 * ThiophenePP * HydrogenPP * hyBulkDens Value

rate2 = {1 + (k3 * HydrogenPP) ~ (1 / 2) + k2 * ThiophenePP + k4 * H2SPP / HydrogenPP) * 3
rate = ratel / rate2

'Convert to the units required by HYSYS (kgmole/m3-s)

‘Divide by 1000 gmol/kgmol

rate = rate / 1000
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Tetl HYSYS that the calcuiation worked as expected

ReactionRate = True

Exit Function

‘Line to which the On Error statment branches if an error occurs

Errorirap

"Tell HYSYS that the calculation did not work as expected

ReactionRate = False

£nd Function

1.2. Reaccidn de buteno a butano

Option Expilicit

Dim hyContainer As Obiect
Dim hyBuikDens As-Object

'Inttialize is called when the extension is first added to the simutation or when a simulation

‘case containing the extension 1s loaded

Public Function Initialize{ByVa! Container As Object, ByVal IsRecalling As Boolean) As Long

‘Enable error trapping

On Errar GoTo ErrorTrap

'Declare local HYSYS objects
Dim hyReactant As Reactant

'Reference the current HYSYS version

Initialize = extnCurrentVersion

'Reference the Container object which called the extension

This reference will et the extension interact with HYSYS through the extension container

‘The ExtnKineticReactionContainer object 1s the container  Methods from the

97



APENDICE A

'‘ExtensionObject object are also avallable

Set hyContainer = Container

'Set an object reference to the BulkDens variable tn the EDF

Set hyBuikDens = hyContainer FindVariable("BulkDens").Varable

'IsRecalling 1s only False when the extension is first added to the simulation
if isRecailing = False Then
'Default vatues for BulkDens (83000 g catalyst/m3 reactor volume)
hyBulkDens Value = 83000

'Reaction properties
hyContainer. Phase = ptVapourPhase 'Vapcur phase reaction

hyContainer ReactionBasis = rbPartialPressBasis 'Partial pressure reaction

'Remove all reactants

hyContainer Reactants RemoveAill

'Add desired reactants and set their stoichiometric value
Set hyReactant = hyContainer . Reactants Add{"Hydrogen")
hyReactant.StoichiometricCoefficientValue = -1

hyContainer.BaseReactant = hyReactant 'Set Hydrogen as the base reactant used (n the rate

equation
Set hyReactant = hyContainer.Reactants Add{"n-Butane"}
hyReactant StoichiometrnicCoefficientValue = 1
Set hyReactant = hyContainer Reactants Add{("1-Butene")

hyReactant StoichiometricCoefficientvValue = -1

'Set BasisConversion units
hyContainer BasisConversion = "atm"

‘Leave the RateConversion in HYSYS internal units of kgmole/m3-s

'Set the property state as calculated so that they cannot be modified
‘The With statement is used for efficiency since each line uses the
'SetReactionPropertyState methed of the hyContainer object
With hyContatner

SetReactionPropertyState rpReactants, vsCalculated

SetReactionPropertyState rpSto:chiometricCoefficients, vsCalculated
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SetReactionPropertyState rpMinTemperature, vsCalculated
SetReactionPropertyState rpMaxTemperature, vsCalculated
SetReactionPropertyState rpReactionBasis, vsCalculated
SetReactionPropertyState rpReactionPhase, vsCalculated
SetReactionPropertyState rpBaseReactant, vsCalculated
SetReactionPropertyState rpBasisConversion, vsCalculated
SetReactionPropertyState rpRateConversion, vsCalculated
End With

End If

'Line to which the On Error statment branches if an error occurs
ErrorTrap:

End Function

'Reactionraie is called whenever the extension is executed

Public Function ReactionRate(ByVal Fluid As Cbject, ByVal RxnTemperatureinC As Double, ByVal
RxnVolumelnKmolPerM3 As Double, rate As Double) As Boolean

'‘Enable error trapping

On Error GoTo ErrorTrap

‘Declare local variables

Dim TotalPressure As Double

Dim RxnTemperatureinK As Double
Dim Hydrogenindex As Integer

Dim Butanelindex As Integer

Dim Butenellndex As Integer

Dim ComponentFracs As Vatiant

Dim HydrogenPP As Double

Dim ButanePP As Double

Dim Butenel1PP As Double

Dim ki1 As Double, k2 As Double, k3 As Double
Dim ratel As Double, rate2 As Double

'Check hyBulkDens, if <=0 then set to default value of 83000 g catalyst/m3 reactor volume
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if hyBulkDens Value <= 0 Then hyBulkDens Value = 83000

'Get the overall pressure in atm at which the reaction is occurnng

TotalPressure = Fiuid Pressure.GetVaiue("atm"}

'‘Get the reaction temperature in K

RxnTemperatureinK = RxnTemperatureinC + 273.15

'Get component index numbers
Hydrogenindex = Fluid Components Index("Hydrogen")
Butaneindex = Fluid.Components.Index{("n-Butane"}

Buteneillndex = Fluid.Components.Index("1-Butene")

'Set ComponentFracs equal to the component molar fractions of the fluid

ComponentFracs = Fluid MolarFractionsValue

'Get parial pressure of components in PSIA by multiplying component mole fraction by total pressure
'(Smith and Van Ness, p 300)

BuianePP = Compenenifracs(Butanelndex} * TotaiPressure

HydrogenPP = ComponentFracs{Hydrogen!ndex) * TotalPressure

ButenelPP = ComponentFracs(Butenellndex) * TotalPressure

'Calculate the rate

(Girgis M), Gates B.C , Reactivies Reaction Networks and Kinetics in High-Pressure Catalytic
'‘Hydroprocessing, Ind, Eng. Chem. Res,, 1991, 30, 2021-2058.)

‘rate 1S In gmol butene consumed/s-g catalyst

k1 = 2210000000004 * Exp(-38 1 / {0.001287 * RxnTemperatureink))

k2 = 0.000407 * Exp(10.6 / (0.001987 * RxnTemperatureink))

k3 = 0.000000000000888 * Exp(26 4 / (0.001987 * RxnTemperatureinK})
ratel = ki * k2 * k3 * ButenelPP * HydrogenPP * hyBuikDens.Value

rate2 = (1 + (k3 * HydrogenPP) ~ (1 / 2) + k2 * ButanePP + k3 * ButeneiPP) "~ 3
rate = ratel / rate2

'Convert to the units required by HYSYS (kgmole/m3-s)

'Divide by 1000 gmoi/kgmol

rate = rate / 1000

'Tell HYSYS that the calcuiation worked as expected

ReactionRate = True
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Exit Functien

'Line to which the On Error statment branches if an error occurs

ErrorTrap:

"Tell HYSYS that the calculation did not work as expected

ReactionRate = False

End Function
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Apendice B

Name 1 2 3 4 5 6 7 8
Molar{lbmole/hr) 3599.8498 499983 389.617 64.75992 1997.994 0 0 704.1329
Temp. (F} 100 120 145.94 101.1249 2249091 326.0309 326.0309 170.2837
Pres.(psig™) 71.078582 4549523 526.0003 329.9639 336.0135 76.43804 76.43804 59.73855
Name g 10 11 12 13 14 15 16
Molar(lbmole/hr) 242 95899 3649.840 3640.849 5527.466 b5527.466 5527466 5527.466 5382.46
Temp. {F) 91.030582 100.4163 103.2304 110.7751 2251726 508.5382 596 586
Pres.(psig*) 43.985626 4549523 538.887 507.1652 4871704 4671756 405.1917 376.1993
Name 17 18 19 20 21 22 23 24
Moilar{lbmole/hr) 5382.4603 5382.46 538246 538246 1555404 67.40421 1488 1488
Temp. (F) 299.94611 203.6675 171.1686 110 110 110 110 195.7215
Pres.(psig®) 366.20185 356.2044 346.207 3276 32786 327.6 327.6 507.1652
Name 25 26 27 28 29 30 31 32
Motar{ibmolethr) 3827.066 3827.056 3827.066 3827.056 149.2298 3677.826 3677.826 1492298
Temp. (F) 110 149.9171 221.5544 2215544 219.7681 219.7681 220.9635 100
Pres.{psig™) 3276 317.6026 307.6052 307.6052 8060188 89.60188 241.5624 79.60448
Name 33 34 35 36 37 38 39 40
Molar(tbmole/hr) 102.17309 1021731 47.05667 47.05667 3724883 621.4319 77.49179
Temp (F) 100 97.95232 100 101.1426 219.8118 173.4134 99.98427
Pres.(psig*} 79.604479 43.98563 79.60448 241.5624 241.5624 238.599 234.6
Name 41 42 43 44 45 46 47 48
Molar(lbmole/hr) 73.381682 64.74491 6475992 4791952 12784.65 9202
Temp. {F) 76.135726 99.98427 100 99.98427 428.6896 428.6996
Pres.{(psig™) 43.985626 2346 23486 2346 243.9 243.9
Name 49 50 51 52 53 54 55 56
Molar(lbmole/bir} 9202 3582.646 3585.741 4992673 * 3403.925 4129.994
Temp. {(F) 46290548 428.6996 312.944 198.2638 * 169.9793 325.6085
Pres.(psig*) 244 89974 2439 30.0556 28.43922 * 2544 30.45
Name 57 58 59 60 61 62 63 64
Molar{lbmole/hr) 2132 2132 1997994 1997.994 * 1997.994 *

Temp. (F) * 3256086 353.0208 3256087 325.6087 * 3284313 *
Pres.(psig™) * 120 30.45 30.45 346 * 346.0109 ~

Name 65 66 67 68 69

Molar{lomole/hr) o~ 67.40421 1407859 884.6147

Temp (F) 325.608868 * 108.2154 85.63848 100

Pres.(psig®) 76 ™ 4398563 43.98563 44 6385
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Apendice B

REFERENCIA

Name 1 2 3 4 5 6 7 8
Molar{lbmole/hr) 3590.157 49.863 3896 64.763 1998 0 0 699496
Temp (F) 100 120 145.94 100.79 20378 3506 350.6 166.94
Pres.(psig®) 71.1 45 .51 526.14 330 336.25 76.68 76.68 5974
Name 9 i0 11 12 13 14 15 16
Molar(fomole/hry  231.382 3640.021 3640.021 5518 5518.063 5518.063 5518.063 5360.954
Temp. (F) 92 27 100.42 100.42 108.63 225.2 502.74 596 588
Pres.(psig*) 44 39.83 539.03 499 4 478.4 468.4 405.83 376.83
Name 17 18 19 20 21 22 23 24
Molar(tbmolefhr) 5360.954 5360.954 5360.954 5360.954 1534.458 46.034 1488 1488
Temp. (F) 301.16 203.78 171.19 110 110 110 110 200.44
Pres.(psig*} 366.83 356.83 346.83 327.62 372.62 32762 3276 507.3
Name 25 26 27 28 29 30 31 32
Molar(ibmolefhr) 3826.494 3826.494 3826494 3826.494 171.432 3655 3655 171.432
Temp. (F) 110 150.14 221.19 219147 21917 21917 219.17 100
Pres.(psig*) 327.62 317.62 307.62 89.6 89.6 £§9.6 2916 79.6
Name 33 34 35 36 37 38 39 40
Molar(lbmole/hry  114.401 114.401 57.032 57.032 3712.094 610.57 610.57 70.947
Temp. (F) 100 98.31 100 100 217.34 184.31 100.79 100.78
Pres.(psig*) 79.6 44 79.6 280.1 240.1 238.7 234.7 2347
Name 41 42 43 44 45 46 47 48
Malar(lbmole/hr) 70.947 539.623 64.763 64.763 474 .86 474.86 12778 9202.036
Temp. (F) 78.82 100.79 100.79 100.79 100.75 100.7¢2 409.76 409.76
Pres.(psig™) 44 2347 2347 351.31 2347 273.7 2437 331.9
Name 49 50 51 52 53 54 55 56
Molar(lbmole/hr) 9202.036 3576.426 3576.426 4734.204 4734.204 4734.204 3156.22 4130.422
Temp. {F) 439.72 409.76 295 193.89 167 167 166.94 310.03
Pres.(psig™) 245 2437 30 28.45 2545 83.16 88.16 30.45
Name 57 58 59 60 61 62 63 64
Molar{lbmole/hr) 2131.979 2131.879 2131.979 1998 1998.441 0.167 1998 1998
Temp. (F) 310.03 310.03 234.41 310.03 310.03 310.03 310.03 203.77
Pres. (psig*) 30.45 121 30.45 30.45 346.25 346.25 346 .25 336.25
Name 65 66 67 68 69

Molar(lbmoie/hr) 0 0 46.034 116981 878436

Temp. {F) 310.03 310.03 110.65 86.15 100

Pres.(psig®) 76.79 76.79 44 44 44.74
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Apendice B

FRRORES POR TIPO SUMA DE %
ERRORES POR
Name 1 2 3 4 5 6 7 8 FILAS
Molar{lbmole/hr)  0.27 0.2723 0.00436 0.00475 0.00031 0 0 0.6629 1.214645764
Temp. (F) 0 0 0 0.33229 10.3686 7.00774 7.00774 2.00294 26.71928392
Pres.(psig*) 0.0301 0.0324 0.02655 0.01093 0.07033 0.31554 0.31554 0.00075 0.802210275
% Error 0.1 0.1016 0.0103 0.11589 3.47974 2.44109 244109 0.88886
Name *] 10 11 12 13 14 15 16
Molar(lbmole/hr) 5.0034 0.27 026999 0.17154 0.1704 0.1704 0.1704 0.40116 6.627283151
Temp. (F) 1.3433 0.0037 2.79862 1.97465 0.01217 1.15352 0 0 7.285925564
Pres.(psig*} 0.0327 14.224 0.02654 1.55491 1.83328 0.2614 0.15728 0.16738 18.256986838
% Error 21264 4.8324 1.03172 1.2337 0.67195 0.52844 0.10923 0.18852
Name 17 18 19 20 21 22 23 24
Molar(lbmote/hr) 0.4012 0.4012 0.40116 0.40116 1.36506 46.4227 0 0 49.39238095
Temp. (F) 0.4031 0.0552 0.01251 0 0 0 o 2.35406 2.8248437
Pres.(psig*) 0.1712 0.1753 017961 0.0061 12.082 0.0061 0 0.02657 12.64695375
% Error 0.3252 0.2106 0.19776 0.13576 4.48236 154763 0 0.79354
Name 25 26 27 28 29 30 31 32
Molar(lbmoie/hr) 0.0147 0.0147 0.01469 0.01469 12.951 0.62452 0.62452 12.951 27.20988842
Temp. (F) 0 0.1485 0.16472 1.0879 0.2729 0.2729 0.81832 0 2.765224139
Pres.(psig®) 0.0061 0.0055 0.00481 243.309 0.0021 0.0021 17.1597 0.00563 260.4952713
% Error 0.0069 0.0562 0.06141 81.4707 4.40868 0.20984 6.20084 4.31889
Name 33 34 35 36 37 38 39 40
Molar(lbmole/hr) 10.688 10.689 17.4908 17.4908 0.34452 1.77899 * 9.2249 67.7071892
Temp. (F) 0 0.3638 0 1.14263 1.13727 5.9121 * 0.78957 0.345411724
Pres_(psig*) 0.0056 0.0327 0.00563 16.7313 0.60907 0.04233 * 0.04261 17.46927029
% Error 3.5648 3695 5.83213 11.7882 0.69695 2.5778 0 3.35236
Name 41 42 43 44 45 46 47 48
Molar{lbmolefhry 3.4317 * 0.02793 0.00475 * 0.91295 0.05201 0.00039 4.429737952
Temp. (F) 3.4056 * 0.79942 0.78381 * 0.79942 4.62212 462212 15.0324541
Pres.(psig®) 0.0327 * 0.04261 33.2214 * 14.2857 0.08207 26.514 74.17844045
% Error 2.29 0 0.28998 11,3366 0 5.33269 1.5854 10,3788
Name 49 50 51 52 53 54 55 56
Molar(lbmole/hry 0.0004 0.1739 0.28843 5.45961 * > 7.84817 0.01037 13.7808829¢
Temp. (F) 52728 46221 6.08271 2.2558 * * 1.8206 5.02485 25.07885527
Pres.{psig™) 0.0409 0.0821 0.18533 0.03789 * * 71.1434 0 71.48958836
% Error 1.7714 1626 2.18549 2.58443 0 0 26.9374 1.67841
Name 57 58 59 60 61 62 63 64
Molar{(ibmole/hr) * 0.001 0.00099 0.00031 0.02238 * 0.00031 * 0.024973426
Temp. {F) * 5.0249 50.5997 5.02489 5.02489 * 593534 * 71.60970538
Pres.{psig®) * 0.8264 0 0 0.0722 * 0.06805 * 0.967697642
% Error 0 1.9508 16.8669 1.67507 1.70649 0 2.00157 0
Name 65 66 67 68 69
Molar{lbmole/br) 0 * 46,4227 20.3494 0.69764 B67.4696784
Temp. (F) 5.0249 * 2.20031 0.58376 4] 7.818958756
Pres.(psig") 1.0288 * 0.03267 0.03267 0.12294 1.217058113
% Error 2.0179 0 16.2185 6.99193 0.27353 % ERRORES POR TIPO |TOTALES
Error por Flujo molar 3.96428 237.8566603
Error por Temp. (F) 2.80801 168.4806626
Error por Pres.{psig*) 7.62539 457.5234771
ERROR TOTAL
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HYSYS Workbook Specsheet HDSJTF hst |
Main: Streams
Apendice C
Name
Comp Motar Flow (Hydrogen) __ {lbmolehn) 00000 0.0000 5.2508 04305 00000
Comp Molar Flow {H2S) (Ibmoie/rn) 000600 * 0.0000 - 0.0000* 1.5145 0.0000
Comp Molar Flow {Methane} (Ibmolefhr} 1.9754 « 0.0270 - 33.0003 ¢ 0.8864 0.0000
Comp Molar Flow (Ethane) (bmolefhrny 13283 4.0180~ 208072 5 8406 {.0000
' Comp Molar Flow (Propang} {Ibmole/hr) 9.6949 - 0.1350+ 17.0772* 15.3019 0.0000
 Comp Molar Flow (n-Butane) {Ibmole/hr) 49.1215+ 06821~ 6.4815* 28.4868 0.0036
 Comp Malar Flow (n-Pentane) ({omalethr} 893 0263 * 124034~ 0.0000" 0.0671 11,6095
Comp Molar Flow {n-Hexane) {Ibmale/r) 519.1902 « 7.2116* 0.0000 60000 99.6193
Comp Motar Flow (Thiophene}  (Ibraole/r) 54000+ 0.0750 0.0000 0.0000 0.0003
Comp Molar Flow {1-Butene) {Ibmoleshr) 0.000G * 0.0000 0.0000 - 0.1405 0.0060
Comp Molar Flow {ThioNaphiene) _ (Ibmole/r) 3.6000 - 0.0500 « 0.0000* 0.0000 0.0035
Comp Molar Flow {Thiophane™} (lbmaole/hr} 0.0000 - 0.0000 - 0.0000 0.0000 0.0000
Comp Molar Flow (E-Benzene} {lbmalefhr) 0.0000 * 0.0009 * 0.0000 * 6.0000 36523
Comp Molar Flow (NBP[OH8S7__ (bmole/n) §07.1291 - 84326 0.0000* 0.000C 366.2051
Comp Molar Flow (NBP[0235%) {Ilbmofe/hr) 3345165 46459+ 00000 0.0000 335.8854
Comp Molar Flow {NBP[0]271%) {Ibmote/hry 330.0647 * 45839+ 0.0000 * 0.0000 331.6038
Comp Molar Flow (NBP[0]306") (Ibmolefhr) 309.3457 4.2068 0.0000~ 00000 310.8638
Comp Malar Flow (NBP[O]341%) {ibmole/hr) 2862212+ 39758+ 0.0000 * 0.0000 2877979
Comp Molar Fiow (NBP[G]377")  (emole/n) 249 2361 - 34617 - 0.0000 * 0.0000 250 6361
Molar Flow (lbmalefhr) 3500. 50.00 ¢ 3896 52.37 1998.
Mass Flow (Ibmn) 3.790e+05 5264. 311, 2585 25250405
Temperaiure (F) 1000 1200+ 1450+ 1012 2240
Pressure o (psigh) 7108 45.50 - 526.0° 3300 338.0
Molecular Weight 105.3 1053 7984 49.38 126.4
Mass Density B (Ib#t3) 4240 41.77 0.6583 3234 4052
Liguid Volume Fiow {barreliday) 3718e+04 518.3 1081, 3288 2.380e+04
Vapour Fracfion 0.0600 0.0000 1.0000 0.0000 06600
Viscosily (cP) (.2686 0.3315 0.01189 01105 02611
Thermal Conductivity {Biufhr-5) 008803 006432 007454 0 04935 0.08062
Z Factor 0.03407 0.02302 1.003 0.08655 0.1477
Surface Tension {dyne/cm) 17.84 16.85 - 7.587 1405
Molar Enthalpy {kealigmotey -55.06 5445 -4.261 3034 HI.IT
Molar Entropy {Biwlbmele-F) | 4041 4936 | 2093 2104 6533
Remarks
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 HYSYS Workhook Specsheet HDSJ7F.hsc
Main: Streams
Apendice C
Name By7 8 81 7_312
Comp Molar Flow (Hydragen) (lomale/hy) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 116.1426
Comp Molar Flow (H25) (Ibmotefhr} 0.0000 0.0009 0.0000 0.0000 7.6218
Comp Motar Flow (Methane bmole/h) 00000 0.0000 00000 0.0000 38.8007
Comp Molar Flow (Ethane’ Ibmolefhr) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 34.2377
Comp Molar Flow {(Propane) {Ibmolefr} 0.0000 0.0080 0.0180 0.0180 25.5727
Comp Molar Fiow (n-Butane) (ibmoleshr) 0.0000 7.8581 17.9559 17.9559 16.3053
Comp Molar Flow (n-Pentane) (Ibmole/hr) £.0000 398.4339 898.9935 898.9935 11.0323
Comp Melar Flow {n-Hexane) {lbmoterr) 0.000C 191.3538 431.7550 431.7550 1.3343 |
Comp Molar Flow (Thiophene) (Ibmole/hr, 0.0000 00004 00009 00008 0.0000
Comp Molar Flow {1-Buteng) {lbmoleshr) 0.0000 00159 0.0358 0.0358 0.0821
Comp Molar Fiow (FhigNaphtene) _ (Ibmolefhr) 0000 ¢.0000 0.0000 0.0000 0 U@Q_‘
Comp Motar Fiow (Thiophane®) {ibmalefns) 0.0000 0.000C 0.0000 0.0000 0.0000
Comp Molar Flow (E-Benzene) {lraole/hn) 00000 09000 0.0000 06000 0.0003
Comp Molar Flow (NBPIO]189%) {braolefhr} 9.0000 107.9328 2435306 2435306 05655
Comp Molar Flow (NBPi01235% (Ibmelefs) 00000 0.0001 00002 G.0002 0.0776
Comp Molar Flow (MBP{0]271%) {fhrnolahe 0.0000 0.6000 00030 Q0000 0.0261
Comp Molar Flow {NBP[0]306%) {Ibmolefhry 00000 0.0009 0.0000 00000 00087
Comp Malar Flow (NBP[01341% (Ihmalefhl 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0029
Comp Molar Flow (NBP[0I377%) {tbmoleshr) £.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0009
Molar Flow {Ilbmote/hn 0.0000 1057 1592, 1592, 2518
Mass Flow {Ib/hr) 0.0000 5.641e+04 1.273e+05 1.273e+(5 5207,
Temperature (F) 3243 171.7 171.4 171.7 89.43
Pressure Sig* 7644 59.74 2544 £8.74 4398
Molecular Weight 126.4 79.93 7883 79.93 20.68
Mass Density (IbAt3) 3588 3664 3659 36.64 0.1962
Liguid Volume Flow (barreliday) 0.0000 5953, 1.343e+04 1 343e+4 9622
Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000
Viscosity {cP) 04712 0.1682 0.1683 0.1682 001249
Thermal Conduclimty __(Btulhr-it-F) (.05174 0.05423 005426 0.05423 0.03545
Z Factor 0.03574 (.02287 — 002287 0.9890
Surface Tension {dyneicm) .37 1142 1113 1192 —
Malar Enthalpy {kealigmole) -55.48 4212 -42.14 42,12 -11.94
Motar Entropy {Biufbmole-r) 78.06 29.87 2986 2987 3283
Remarks
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HYSYS Workbook Specsheet HDSJ7F.hsc
Main; Streams
Apendice C
Name T 10 l 1M y 1 12 13
Comp Molar Flow {Hydrogen)_ (lbmolefhny 0.00090 0.0000 0.0000 1585.3878 1582.6696
Comp Moar Flow (H2S) (lbmole/hr) 0.0000 0.0000 00000 52978 N 53036+
Comp Molar Flow (Methane) {ibmalehr) 20024 2.0024 20024 | 160.8644 1633275«
| Comp Malar Flow (Ethane) (lbmolemn) 1.3463 1.3463 1.3463 58 6802 58.8041 -
Comp Molar Flow (Propane} {Ibmgle/hi) 9.8299 9.8299 9.8299 36.9164 36.9240 -
Comg Molar Flow (n-Buiane) {lbmgle/mr) 43.8036 49.8036 49.8036 61.3709 61.3725
FComp Molar Flow {n-Pentane) {ibmole/nr) 905.4287 905.4247 $0/5.4297 §28.9816 28,9923+
Camp Molar Flow (n-Hexane) (bmale/r) 52648 5264018 5264018 5309982 5310008 -
Comp Molar Flow (Thigphene) {Ibmglefr) 54750 54750 | 54750 54750 54750 *
Comp Malar Flow (1-Butene) {Ibmoie/kr) 0.0000 0.0000 G 0000 0.0248 00250~
Comp Molar Flow {ThioNaphiene)  (fomole/hr} 36500 3.6500 3.8500 3.5500 3.8500 -
Comp Molar Flow (Thiophang® {bmoleshn) 0.0000 £.0000 00000 0.0900 40000 -
Comp Molar Flow (E-Benzene) {Ibmoiefr) 0 0960 00000 £.0000 0.0033 0.0033 -
Cormp Molar Flow (NBPI0]1897) (tomoleshr) 615.5618 615.5618 6155618 618.3844 618 3863 -
Comp Molar Flow (NBP[0]235%) (Ibmolehrn) 339.1624 339.1624 339.1524 | 3307748 3397753 *
Comp Molar Flow (NBRIDJ2719) {ibrnolemr) 3346486 334 8486 2346495 | 3349310 2349243 -
Comp Molar Flow {NBP(0]306%) (Ibmole/hry 313.6425 313.6425 313.6425 313.7634 31376835
Comp Molar Flow (NBP[0]341%)  (Ibmolethr) 2801970 2901970 290.1970 200.2459 290.2459
Comp Molar Flow (NBP[013774) {lbmolefr) 252.6478 252.6978 252.6978 252.7156 252.7456
Molar Flow {ibmoizhr) 3650. 3650, 3650. 5527. 5527.+
Mass Flow ity 3843e405 3.843et05 3.843e+05 39630405 3.9642+05 |
Temperature (8] 1004 1004 | 103.2 110.8 | 2252+
Pressure {psig”) 4550 4550 | 5389+ 507.2 4872 -
Melecular Weight 1053 105.3 105.3 7170 1.7
Mass Density {bift3) 423 42.37 4285 1358 1060 |
Liguid Volume Flow {bamel/day) 3.76%e+04 3.769e+04 3 76%e+04 4,2262+04 4227et04 |
[ Vapour Fraction 0.0000 o000 | 0.0000 03019 | 03291
Viscosity (cP) 0.3677 0.3677 0.3645 - N — |
Thesmal Contuchivity {Bluhr-ft-5) 006539 0.06599 0.06575 - et
Z Factar 002349 0.02349 0.2249 - =
{ Surface Tension (dyne/cm) 17.91 i 17.91 1776 | — -~
Molar Enthalpy (kealigmele) -55.05 -55 05 -54.89 -37.21 -3439
Molar Entropy (Biulbmele-F) 4046 40.46 4060 370 4 4186
Remarks
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' Specitied Dy uier

HYSYS Workbook Specsheet HDSJ7F hsc
Main: Streams
Apendice C

Name 131 14 T 18 18 17

1 Comp Molar Flow (Hydrogen) {lbmole/hr) 1585.3878 1582 6696 1582.6696 13950407 1395.0407
Comp Molar Fiow (H28} {Ibmote/hr) 5.2978 5.3036 5.3038 14,4353 14 4353

L_CgrngMolar Flow {Methane) {ibmotefr) 160.8644 183.3275 1633275 166 8328 166.8829
Comp Molar Flow (Ethane) (ilemolefmn) £8.8602 5B.9041 58.9041 83,6281 69.6281
Comp Malar Flow (Propene) ({lbmalefhr) 369164 36 6240 36.9240 50.9040 50.9040
Gomp Molar Flow (n-Butane} (lbrrpley) 61.3709 61,3725 613725 | 703313 70.3313
Comp Molar Fiow (n-Pentane} {lbmofe/hr} 928.9816 9289923 928.9923 945.2760 945,2760
Comp Molar Flow {n-Hexane) {Ibmoter 530.9982 531.0008 | 531.0008 536,6206 536 6206
Comp Motar Flow {Thiophenie) {temole/mn) 54750 5.4750 54750 0.0012 0.0012
Camp Molar Flow (f-Bulene) {ibmolehr) 0.0248 00250 0.0250 0.2973 0.2573
Comp Molar Flow (ThivNaphtene) _(Ibmole/hr} 3.6500 3.6500 36500 0.0035 0.0035
Comp Malar Flow (Thiophane®) (Ibmole/hr) 0.0000 0.0000 (.0000 0.0000 0.00G0
Comp Molar Flow (E-Benzene) {ibmolefr) 0.0033 0.0033 0.0033 3.6523 3.6623
Comp Mofar Flow (NEP0j188% {ibmolesr) 518.3844 £18.3863 i3] 8.‘3:3&3ﬂ £12.7968 612 7088
Comp Moler Flow {NBP[0{2354 {iomolemr) 330.7748 3387753 3307753 3362426 335 2426

| _Comp Maolar Flow (NEPIRI2T1" {Ibmoledr) 3349310 3349313 334 9313 3315833 o 35833
Comp Molar Flow (NBPII306%) (lbmoledr) 1 3137634 3137635 [ 313.7838 o3oTRs0 43107850
Comg Molar Flow (NBP{01341*) (Ibmole/nr} 290.2459 290 2459 290.2459 . 287EB42 | 2875642
Comgp Molar Flow (NBPJ0[377% {Ibmolefr) 2527156 252.7156 252.7155 2504063 250 4063
Motar Flow _(tbmolefr) 5527. 5527. 5527. 5382 5382
Mass Flow {Ib/hr) 3963e+05 3.964e+05 3g64e+05 3 964e+05 3.964e+05
Temperature {F) 2252 508.5 596.0 + 586.0* 2929 |
Pressure {psig") 487.2 467.2 405.2 376.2 366.2
Matecular Weight 71.70 1.7 7171 73.64 73.64

| _Mass Denstty . (i3 1079 4101 | 2.991 2.904 7.416
Liguid Volume Flow {bamel/day) 4.226e+04 4227e+(4 4227604 4.205e+04 . 4.205e+D4
Yapour Frachon 0.3292 41,0000 1.0000 1.0000 03866
Viscosity (cP) o~ 001886 001955 001880 —~
Thermal Conductvity {Btyhr-ft-F) — 0.03543 0038%0 | 003680 =]
Z Facior - 0.8055 0.8817 0.8758 -
Surface Tension {dyne/em) - — I~ - - -
Molar Enthalpy {kcallgmole) 34.38 -23.83 -21.25 -22.3¢ -33.15
Molar Entropy (BiuAbmole-F) 4185 | 64.75 | 69.58 70.67 48.73
Remarks t
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| HYSYS Workbook Specsheet HDSJ7F hsc
Main: Streams
Apendice C

Name 1 2 21 E
Comp Malar Flow {Hydragen! (bmolefhl 1385.0411 1395 0411 13950411 1335.6943 [ 578264
Comp Molar Flow (H2S) __(lbmolefhry 14,4353 14.4353 14,4353 5.5389 j 02400
Comp Molar Flow (Methane) (tbmolefhr) 166.8828 166.8828 166.8829 | 132.9576 i 57618
Comp Molar Flow (Ethane) {Ibmole/nn) 60.6281 59.6281 696281 30 8883 1 1.3386
Comp Molar Flow (Propane) (lbratemry 50,8040 50.8040 508040 10.4644 045325
Comp Molar Flow {n-Butane} (lbmolefhr) 70.3313 70.3313 | 70.3313 53171 | 0.2304
Comp Molar Flow {n-Pentane} ({lbmolefr) 945 2759 945.275% 945.2759 24.6246 1 BSL
Comp Molar Flow (n-Hexane) {Ibmoie/hr} 536.5295_f 536.6295 536.6285 ; 4.8061 0.2083
Comp Motar Flow {Thiophene) {Ibmolefr | 0omz | 00012 0.0012 00000 0.0000
Comp Molar Flow {1-Butene} (Ibmole/r) 0.2673 0.2973 0.2973 0.0260 0.0011
Comp Molar Flow {ThioNaphteng}  {lbmolefhr) 00035 0.0035 0.0035 0.0000 0.6000
Cemp Molar Flow (Thiophane* Ibmotehr 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Comnp Motar Ftow {E-Benzeng) {ibmotefr) 36523 36523 3.6523 00035 ] 0.0002
Camp Molar Flow (N8P[01189% (btnaledn) §12.79687 §12.7967 §12.7967 29515 ‘ 01279
Comp Molar Flow (NBP[0j235%) (lbmolefhr) _[ 330 2426 336.2426 336.2426 (6404 | 0.0278 |
Comp Molar Flow (NBP[01271%) {Ibmotesr) | 331.5833 331.5833 331.5833 0.2954 0.0128
Comp Molar Flow (NBPJ)306%) (Ibmolefn[lT 310.7849 3107848 3107849 i 01264 0.0055
Comp Molar Flaw (NBP[0[341%) fibmoledhr) 287 5641 287.5641 2875644 00511 o 90022
Comp Molar Flow (NBP[0I1377%) (Ibmotefhr) 2504062 250.4062 250.4062 00188 | _ 0.0008
Molar Flow {lbmole/r) 5382, 5382. 5382. 1585 8740

|_Mass Flow {Ibhr) 3.964e+05 39646105 3.964=2405 9334, 404.7
Temperature ) 2037 1712 1100 1100 110.0
Pressure (psig”)_| 356.2 346.2 3278 3778 s
Molecular Weight 73.64 7364 | 73.64 6.004 | 6004 |
Mass Densify {IbAt3) 9.375 9.817 10.59 0.3313 0.3313
Liquid Volume Fiow {bameliday) 4 205e+04 42050404 | 4.205e+04 3704 - 160.4
Vapaur Fragtion 03131 [ 03618 0.2890 1.0000 1,0000
Viscosity {ch) — — — 001041 - 0.01041

| Themal Conduchivity (Bluhrft-F) - o - 008158 {.08158
Z Faclor — -1 — 1005 1.005
Surface Tenston {dynefoin) — - — — —
Molar Enthalpy tkeal/amole) -36.06 -36.92 -3842 -2.885 -2.885
Molar Entropy_ {BtuAbmole-F) 41.41 29.04 3485 ]_ 19.38 19.38
Remarks
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HYSYS Workbook Specsheet HDSJ7F hsc
Main: Streams
1
Apendice C
Name 216 24 P4 24 | 241
Comp Molar Flow (Hydrogen) (Ibrmole/mr) 1336.6943 0.0000 1278.7679 12801369+ 1278.7679
Comp Molar Flow (H2S) {lbmelefar) 55389 £.0000 52989 5.2978+ 5.2989
Comp Molar Flow {Methane) (bmolehs) | 132.9576 0.0000 127.1858 125.8617 * 127.1858
omp Moigr Flow {Ethane) {Ibmote/ms} 30.8883 0.0000 20.5487 29.5267 - 29.5487
Comp Motaf Flow {Propane) {ibmolemn} 10.4644 0.0000 10.0109 100093 " 10.0109
Comp Motar Flow (n-Butane) {Ibmoleft) 53171 00600 £0867 50858 50867
Comp Molar Flow (n-Pentane) {bmolefr) 24 6246 00060 23.5575 235519 23.5575
Comp Molar Flow (n-Hexane) {Ibmeieti) 4.8061 00000 4 5978 4 5965 * 45978
Comp Molar Flow (Thiophene} {fomole/hr} | 0.0000 0 000G 0.0000 0.0000* 60000
Comp Molar Flow (1-Butene) (lbmolemr; 0.0260 0.0000 0.0249 | 0.0248 ~ o 0.0248
Comp Molar Fiow (ThioNaphtene) _ (lbmole/hr) i 00000 0.0000 0.0000 0.0000 * 00000
Gomp Molar Flow {Thiophane*) (lbmoleshr) 1 0.0000 00000 0.6000 0.0000 0.0000
Comp Molar Flow (E-Benzens) ___{ibmale/r) | 0.0035 6000 0.0033 6.0033 7] 0.0033
Comp Motar Fiow (NBF[0]188%) {ibrglemr) 29515 £.0000 2.8236 2.5226 2.8236
Comp Moler Flow (NBP{0]235" (lornglefhr) 0.6404 0.0000 0.91 25_[ 0.6124~ 0.6126
Comp Molar Tlow (NBP{0j271% (lbmolemn) 0.2954 0.0000 0.2826 Q2825+ 0.2626
Camp Molar Flow {NBP[01306%) {Ibmotefhr) 01264 ! 00000 0.1210 0.1200+ 0.1210
Comp Motar Flow (NBP[01341*) (ibmolefhr) 0.0511 0.0000 0.0489 0489 0.0489
Cormp Motar Flow (NBPIO]377") __ (lbmalefr)_| 0.0186 0.0000 00178 00178 - 00178
Molar Flow Ibmolefr, 1585. 0.0000 1488. * 1488.* 1488. |
Mass Flow (ib/hr) 9336. 00000 8934. 8914. 8934, |
Temperature ) 110.0 110.0 116.0 195.7* 195.7
Pregsure {psig) 3276 327.6 326 507.2* 507.2*
Molectiar Weight 6.004 101.1 £.004 5.990 5.004
Mass Densl {in/i3) 0.3313 .84 0.3313 0.4374 04384
Liguid Volume Flow (barrel/day) 3701, 0.0000 3541 353 3541,
Vapour Fraction 1.0000 ! 0.0000 1.0000 10000 10000
Viscosity (23] 001041 0.3308 0.01041 0.61160. 001161
'rTﬁermaJ Conguchvity (Btuhrft-F) (08158 0.06329 0.08158 009169 | 0.09157
Z Factor | 1.005 0.1340 1005 1010 1.010
Surface Tension _(dyne/cmy - 16.62 — ] = -
Molar Enthalpy (kealigmole) -2 885 -52.86 -2.885 -2480 -2.508
Molar Entropy (Btubmole-F) 1938 40.77 19.38 1962 | 19.65
Remarks’
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HYSYS Workhook Specsheet HDSJ7F.hsc
Main: Streams
I
Apendice C

Name 26 27 m T 28
Comp Mofar Flow {Hydrogen) {lbmolafhr) 58.3467 58.3467 £8.3467 * 58.3467 58.3467
Comp Molar Flow (H2S) {brnote/hr) 8.8964 8.8964 8.8064 - 8 8964 8.8964
Comp Molar Fiow (Methane) (Ibmole/hr 33.0253 33.9253 33.9253 ¢ 33.9253 33.9253
Camp Malar Flow (Ethane) (benoterhi) 38.7398 387396 | 38.7308 - 3873498 38.7398
Comg Molar Flow (Propane) {Ibmole/hr) 40.4396 40.4396 40.4397 - 40,4336 ) 404397
Comp Molar Flow (n-Bufane) (!bmole/hr) 65.0143 65,0143 65.0143 650143 | 65.0143
Comp Molar Flow {n-Pentane} {lamolefhn} 9206514 92068514 9206514 - 4206514 920.8514
Comp Molar Flow {n-Hexane) {tomole/r) 5318234 531.8234 531.8234 - 5318234 531.8234
Comp Molar Flow (Thicphene) {lbrolefr) 0.0012 0.00t2 0.0012 0.0012 0.0012
Comp Molas Flow (1 Buiene) {omolehn) 03713 0.2713 02713 02713 82713
Comp Motar Flow (ThicNaphtene) _ {Ibmole/hr) 0.0035 0.0035 0.0035 0.0035 0,0035
Comp Molar Ffow (Thiophane™) (lbmoleshr) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 00000
Comp Molar Flow {E-Benzene) {igmoigfhn) 35488 3.6488 3.5458 35488 315488
Comp Molar Flow (NBPIO1189%) {lbmole/hr) 609 8452 609.8452 609.8452 + 609 8452 509.8452
Comp Molar Flow (NBP[0]235% {Ibmolehr) 335.6022 335.6022 335.6022 335.6022 335.6022
Comp Molar Flow {NBP[0i271%) {ibmoteshr} 331.2879 331.2879 3312879 ¢ 331.287% 331.2879
Comg Molar Flow (NBP[0I306%)_ (lbmale/hn) 3106585 3106585 3106586~ 3106585 3108585
Comp Molar Flow {(NBP[0j341*) _ {fbmole/hr) 2675130 | 287.5130 287.5130* 287.5130 2875130
Comp Molar Flow (NBP[G]377%) {lbmole/ry 250.3876 250 3878 250.3876 ~ 250 3878 250.3876
Wholar Flow fiemelefh 3827 3827, 829, 2877 w2,
Mass Flow {Ib/nr} 3870e+05 3.870e+05 3.870e+05 3870e+05 3.870et05
Temperature [i3)] 1100 1499 | 2208 2209 2208
Pressure {psigh) 3278 3116 076 076 76
Molecular Weight o 1011 1 101.1 1011 wa 1011
Mass Densil b3 41.84 40.56 _M] R0 I - i
Liquid Volume Flow {barreliday) 3835e+04 3.835e+04 3 830e+04 3.835e+04 3.835e+04
Vapour Frachon 0.0000 0.0600 Q.0000 0.0000 ____©ooco
Viscosity (cP) 0.3306 0.2717 01970 01970 01970
Thermat Conductivity _(Btu/r-fi-F) 0.06329 | 0.05993 0.05357 005357 | 0.05357
Z Faclor 01340 01254 01159 0.1159 01158
Surface Tension {dynefcm} 16.62 14.54 11.01 11.00 11.01
Molar Enthalpy {kealigmale) -52 88 -51.65 -49.34 4934 1 -49.34
Mclar Entropy (Btufibmole-F) 40.77 44,48 0. 5092 5091
Remarks E
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—
HYSYS Workbook Specsheet HDSJ7F.hsc
Main: Streams
Apendice C

Name T2 30 T [ 3

Comp Malar Flow {Hydrogen) {Ibmoclemn) 48.8071 9.5306 95396 48,8071 485972
Cotmp Molar Flow (H2S) (lbrmalefhr) 24386 8.4578 6.4578 2.4386 2.2461
Comp Molar Flow (Methane) {lbmolemr} 20.0215 13.9038 13.9038 20.0215 19.7432
Cornp Molar Flow (Ethane) (ibmole/hr) 12.0692 26.6706 26.6706 12.0692 11,2429
Comyp Motar Flow {Propane) (fomotemr) 6.6513 33,7884 33.7884 66513 54123
Comp Molar Flow {r-Bufang) (Ibmole/hr) 5.0794 59.8348 58.9349 5.0794 2.9231
Comp Molar Flow (n-Pentane} {Ibrplefr) 33.4807 887.1707 887.1707 334807 §.9517
Comp Molar Fiow ({n-Hexané Ibmolefry | O 0744 5227480 522.74%0 90744 1.1261
Comp Motar Flow (Thigphene) {ibmolefar) (.0000 00012 p.0012 0.0000 G.0000
Comp Molar Flow (1-Butene) __({Ibmolefhr) 0.0237 0.2475 (1.2475 002371 D044
Comp Moar Flow {ThioNaphtene) _ {fbmolefr) .0000 0.0035 0.0035 0.6000 ___Db.ooog
Comp Motar Flow {(Thiophane®) {lbmotemr} 0.0000 (.0000 0.0000 0.0000 00000
Comp Molar Flow {E-Benzene) (tbmolehr) 0.0121 3.6367 3.6367 00121 0.0002
Comp Molar Flow (NBP[G]189*) {lbmglefr) 64293 603.4159 603.4159 6.4203 04376
Comp Molar Flow (NBP[0]235%) {ibmole/he) | 18132 333 7338 333.7889 18132 0.0498
Comg Molar Flow (NBPIG12711 {lbmolefhr) 1.0334 330.2545 330.2545 10334 (0133
Comp Melar Flow (NBP{0I306%) {lbmole/hs) 0.5492 310.1083 310.1093 0.5492 00032
Comp Molar Flow {NBP[0]3417) {femole/n) 02786 287.2344 2B7.2344 0.2786 0.0007
Comp Motar Flow {NBPI01277%) {omolehrt | 0.1288 250 2588 250,2588 0.1288 __0.0001
Molar Flow {tbrnole/hr) 1479 3679, 3679 147.9 101.9
Mass Fiow (Ib/hr! 5764, 3.8132+05 3813e+05 §764. 2105.
Ternperature ) 2191 2181 2203 1000 1000
Pressure (psig") 89,60 89.60 2416 79.60 7960
Molecular Weight 3898 103.6 103.6 38.98 2067
Mass Density (b3} {,5623 38.28 38.44 0.8590 03182
Ligquid Volume Flow (hameliday} 7133 3.758e+04 3.758e+04 733 3859
Vapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000 0.6888 1.0000
Viscosity (cP) 0.01393 02041 0.2039 — 0.01300
Thermal Conductvity (Biuirt-F) 0.03021 0.06471 0 05480 e 0.03764
Z Factor 0.9604 003751 0.09344_]_ — 0.9835
Surface Tensign {dynefcm) - 1140 11.35 — -
Molar Enthalpy (kcaifgmole) -18.53 -50.58 -50.53 -21.85 -1198
tolar Entropy (Biufbmole-Fy 4001 5185 1 5159 | 3052 31.92
Remarks
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HYSYS Workbook Specsheet HDSJ7F.hse
Main: Streams
Apendice G
Name 34 35 36 3 38 @COL3
Comp Molar Flow (Hydrogen) _{Ibmalefr} 486972 0.1100 0.1100 96495 o 108264
Comp Moiar Flow (H2S) {lbmolefhr) 2.2461 01928 0.192% 68503 | 20.3073
Comg Molar Flow (Methane) _ (Ibmolefhi) 19.7432 0.2783 0.2783 14.1821 22,1750
Comp Molar Flow {Ethane) (ibmoledhry 11.2429 0.8264 0.8264 274870 80.1643
Conp Motar Fiow (Propang) {lomotefhr) 54123 1.2390 1.2390 350274 172.9925
Comp Molar Fow {n-Buane} __(Ibmole/hr) 289231 2.1583 2.1563 62.0912 208.5154
Cormyp Molar Flow (n-Pentane) (lbrnole/r) 99517 23.5290 23,5240 910.6997 0.6860
Comp Malar Flow {n-Hexane) {Ibmolefnr) 19261 7.9484 79404 5306974 {0000
Comg Moalar Flow (Thiophene) (lbmole/hr) 0.0000 0.0000 0.0000 00012 0.5000
Comp Molar Flow {1-Butene) {Ibmote/r) 0.0144 0.0033 0.0093 0.2569 1.4850
|__Comp Molar Flow (FhicNaphiene) __(lomale/nr) 0.0000 0,0000 0 0000 0.0035 0.0000
Comp Molar Flow (Thiophane™y _(iomole/r) (0000 0.0000 0.0000 00000 _ 0.0000
Comp Molar Flow (E-Benzene} (Ibmole/r) 0.0002 0.0119 B 0.019 36488 0.0000
Comp Molar Flow (NBPI0]189*)  _(Ibmolefhr) 4376 59817 5.0917 609.4077 20000
Comp Molar Flow (NBP{0]235% {bmalefr) 0.0498 1.7634 1.7634 335.5524 0.0000
Comp Molar Flow {NBPI0]271%} {Ibmiole/hr) 0.0133 1,0202 1.0202 3.2747 0.0000
Comp Motar Flow (NBP[D]306"__(lbmole/r) 0.0032 0.5460 0.5480 3106553 0.0000
Gormp Molar Flow (NBP[013419 {ipmotefhr) 0.0007 0.2779 0.2779 2875123 0.0000
Cornp Molar Flow (NBPJ1377) (Ibmoleshr) 0.0001 0.1287 0.1287 250.3875 0.0000
Molar Flow {ibmale/n) | 101.8 46.03 46.03 3725, 807.2
Mass Flow e 2105, 3659, 3658, 38490405 2 859e+04
Temperature & 97.96 100.0 101.1 et | . 1708
Pressure __ fpsigh | . 4399~ 79.60 241.6 2418 — 2385
Molesular Weight 20.67 7949 73.49 1033 4708
Mass Density {Ib/t3) 0.1930 29.27 39.37 3845 2266 |
Liquid Velume Fiow (barreliday) 3859 387.4 3874 3.797e+D4 3710,
Vapour Frachion 1,0000 0.000G 0.0000 0.0000 _4.0000
Viscosity eP) | 001280 02315 0.2308 0.2040 001082
Themnal Conductvity (Btume-ft-F) | 0.03741 0.06006 0.05996 0.05482 001404
7 Factor 05898 0.03054 0.08485 000331 0.7677
Surface Tension (dynefom) — 1463 1457 R ;2 e
Molar Enthalpy {kcaligmole} | -1196 -43.71 -43,67 -50.44 -2485
| tolar Entropy __(Blutbmole-F) 3290 { 2742 2746 513 3505
Remarks.
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HYSYS Workhook Specsheet HDSJTF hsc
Main: Streams
Apendice C
Name 40 r41 43 46 @COL3
Gomp Motar Flow {(Hydrogen) {lbmole/r) 9.5180 9.5190 0.1305 0.1305 1.1768
Comp Molar Flow (H28) (Ibmoletr) 51357 51357 1.50145 15145 13.6570
Comp Molar Flow (Methang) {ibraclelh) 13.2957 13,2057 i 0.8864 0.8864 7.9929
Comp Molar Flow (Ethsane) (Ibmole/r) 21.6563 21.6563 5 8406 5.8408 52.6674
Comp Molar Flow {(Propane) {Ibmeole/y) 19.7069 19.7069 15.3019 15,3019 - 1379838
Camp Molar Fiow (n-Butane) {hmale/mn) 13.1518 134518 284868 284868 258 8767
Comp Molar Flow {n-Pentane) {Ilbmole/hs) 0.0135 0.0135 0.0671 0.0671 0.6054 |
| _Comp Motar Flow {n-Hexang) {emole/hr} 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 00000
Corng Molar Flow {Thiophene) (Ibmole/he) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Comp Motar Flow {1-Butene} {thmole/r} 0.0765 0.0765 0 1406 (.1406 1.2679
1_Comp Wiolar Flow {ThioNaphtene)  (bmole/hn) £.0000 0.0000 0.0000 0.00C0 0.0000
Comp Molar Flow (Thiophane*) {Imoie/hr) 00000 0.0000 0.0000 0.0000 00000
Comp Molar Flow {(E-Benzene) {lbmoleshr) 0.0000 0.0000 (.0000 0.0000 0.0000
Comp Molar Flow (NBPIO[183Y,___lomotemn) 0.0000 0.0000 0.0000 __oomgo | 0.0000 |
Comp Molar Flow {NBP[]235% {lbmole/hr) 0.0000 0.0000 00000 . 0oeoo | o 0.0000
Comp Molar Flow (NBP[0]271 _ (Ibmolg/hr) 0.0000 0.0000 | _ 0.0000 _gogoe | 0.0000
Comp Motar Flow (NBP[01306% (tbmale/hr) 006qa0 0.0000 Q0000 0.0000 0.0000
Comp Molar Flow (NBP[0]341%) {Ibmoleshr) (3.0000 0.000G 0.0000 00000 0.000L
Comp Molar Flow (NBP[0J377%_ {lbmele/r) 0.0000 2.0000 0.0000 (.0000 i 0.0000
Molar Flow (Ibmolehr) 82.56 82.56 52.37 5237 4722
Mass Flow {lb/hr) 2697. 2687, 2585. 2585 2.331e+04
Temperalure ) 9050 | 7459 59.99 1009~ 1000
Pressure {psig*) T 2346 ’ 4398« 2348 2348 2345
Molecular Weight 32.67 3267 4936 4936 49.36
Mass Densi [{[31%3] 1.867 0.3263 3225 | 3225 3225
tiquid Volume Flow {barreliday) 4159 4158 3288 | 3288 2965,
Vapour Fraction 1.0000 1.0000 0.0000 0,0000 0.0000
\igcosity P 001114 001008 01107 | 01107 LAY
Themat Conduchvity (Btu/hr-it-F} 0.01797 0,01815 0.04950 l 0.04850 0.04850
Z Factor — 0.9657 0.06268 | — 0.06258
Surface Tension (dynefcm} o - 7654 7.654 7554
Molar Enthal keal/gmole -19.31 -19.31 -30.36 -30 36 -30.36
Molar Enfropy {Btufiomoie-F) 36 46 3820 21.02 2102 21.02
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HYSYS Workbook Specsheet HDSJ7F hsc |
—
Main: Streams
Apendice C
Name r47 @coL3 48 @TPL1 49 @TPL1 50 51
Comp Molar Fiow (Hydroger) _ (ibmolefhr) 0.0600 £.0000 pgooo-| 00000 | _ 0.0000
Comp Molar Flow (H25) {Ibmole/hr) 00001 0.0000 0.0000 - 0.0000 0.0000
Comp Molar Flow (Methane) (tbrmolefbr) 0.0600 00000 00000 Q.0000 o 09009
Comp Molar Flow (Ethane) (Ibmole/hr) 0.0001 0.0001 0.0001 * o 0.0000 | 0.0600_j
Comp Molar Flow (Propane) {Ipmalesr) 0.0640 ] 0.0460 00454+ 0.0180 - 00180
Comp Moler Flow (n-Bufang) {ibmolefhsy 63.9909 48003 435383 17.9508 179506
Comp Motar Flow {n-Pentane} (Ilbmotefn) 32441206 2333.6343 23335106 - 910.4053 910.4953
Comp Molar Flow (n-Hexang} (Ibmole/hr) | 1882.7575 1361,5374 1362.0602 - 531.2201 . B3tz
Comp Molar Flow (Thiophene ibmolefhr 0.0042 0.0030 09030+ 0.0012 R £ 111 V-
GComp Molar Flow (1-Butene) (ibmolehr) 0.1275 0097 | ooave-| po3ss | 00358
Comp Molar Fiow (ThioNaphtene)  {Ibmiote/hr} 0.0125 00080 0.0090 - l—_f_( 0,0035 . 0 0035_#
Comp Molar Flow (Thioghane®} __ {iomolelnr) 0.0000 0.0000 0.0000%) 0 0600 0.0009
Comp Malar Flow (E-Benzene) (bmotefhr} | 13.131 9.3608 93644 - 36522 36522
Comp Molar Flow (NBP[0]188") {tbmoleshr) 2173.4831 15634747 1564.0754 - 610.0084 610,0084
Comp Molar Flow {NBP[0]235%) (Ibmole/hr) 1196.7646 860.8814 861.2123* 3358832 | 335 8832
| Cormp Malar Flow (NBP{0]271%) {fomolsfhr) 1181.5080 849 9067 850.2334 ~ 3316013 - 3316013
Comp Mofar Flow {NBP[01306™) (Ibmole/hr} l 1107.9681 _l 797.0065 7973128 3109616 | 309618
Comp Molar Flow (NBP[0]341% (Ibmoelefn) 10254274 737.6316 7379151 287.7958 287 7958
Comp Motar Flow (NBPINIZ7TH (bmoleffr) | 803 0487 §42.3854 8426322 " 2506343 250.634@
Molar Flow (ibmolefhr) 1.279e+04 9202 * 9202. * 3590._] “ 3590.
Mass Flow (tb/hry 1.353e+08 9.734e+05 9.736e+05 _ 3798e+05 3 798e+05
_Temperature {F} 4283 4283 4626 428.3 340
Pressure {psig*) 2439 2439 2449+ 2439 . 30%s
Molecular Weight 105.8 1058 | 1058 | 1058 | 105.8
Mass Density o fofizy 29.21 29.21 _ BTS{ L 8 07443
Houid Volume Flow  (bareliday) | 1327e+05 9.543e+04 9.544e+04 3723404 3.723e+04
Vapour Fraction - 0.0000 0.0000 0.5260 B 0.0000 07811 |
Viscosity P 0 08697 0.08657 - 0.08557 =]
Themnai Conducivity (Btuhr-it-F) 001985 | 0.01985 ~ ootes |
Z Factor 0.09702 - - — - =]
Burface Tenston {dyne/cm) 3.000 3.000 — 3000 e
Molar Enthalpy (keallgmole) 4302 4307 | 2045 4302 _43n
Melar Entropy (BtuAbmole-F} 71.24 7t .24_[ 78.33 71.24 7286
|
| |
Remarks !
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HYSYS Workbook Specsheet HDSJ?F.hs_cA
Main: Streams
Apendice G

- Name 55 @COL4 56 @TPL2 58 @TPL2 59 @TPL2
Comp Molar Flow (Hydrogen) (Ibmolefhr) 0.0000 G.0000 0.0000 0.0000 00000
Comp Molar Flow (H28 Tbmeledr] 0.0001 00000 0.0000 06000 ©.0000 *

_Comp Molar Fiow (Methane) {lbmole/hr) 0.0000 0.00G0 0.0000 0.0000 0.0000 -]
Comp Molar Flow {Ethane) (Ibmole/M) 0.0001 0.0000 06000 6.0000 00000~
Comp Molar Flow (Propane ibmolefr) 00538 00358 0.0000 00000 ¢.0000 -
Comp Molar Flow (n-Butane {Ibmoletr) 53.8012 35.8453 0.0075 00039 0.0038*
Comp Molar Flow {n-Penfane} (Ibrmofef) 2693.6457 1794.6522 23.9978 123883 124860 *
Comp Molar Flow {(n-Hexane! molefhr) | 1283.6635 £61.9085 205.5200 106 3015 106.4558 *
Comp Molar Flow (Thiophene) {Ibrnole/ry 0.0027 0.0018 G.0006 00003 0.0003 *
Comp Molar Flow {1-Butene} (ibmoiefhr) 01072 0.0714 20000 0.0000 _ D.ooto-
Comp Molar Flow (ThioNaphtene) _{iomolehn) | 0.0000 0.0000 00073 0.0037 0.0037 ~
Corop Motar Flow (Thiophane thmolefhr 0.0000 0.0000 0.0000 00000 00000
Comp Molar Flow (E-Benzene) (Ibmoleshr) 0.0000 G.0000 7.5485 3.8972 3.8@
Comp Molar Flow (NBP{I18SY {omolehry § 7298885 448 1579 _ 7559743 | 3907682 } 0 3904986
Comp Molar Flow (NBP[0]235%) {Ibmale/r) 0.0005 00004 £94.3011 358.4157 . 358.418%1 -
Comp Molar Flow (NBP[Q1271%) {Ibaledi) 0.0000 0.0000 685.4504 L 353 8468 353.8491 -
Comp Molar Flow (NBP[31306%) {ibmolemn) 0.0000 00000 542 7863 331.8225 331.8247 -
Comp Molar Flow (NBP[0]341%) {lbmoletr) 0.0000 0.0000 594.9005 307 1026 307.1047 *
Comp Molar Flow (NBP[0]377%) {Ibmolemn) 0.000¢ 0.0000 5180843 267.4482 | 267 4500 -
Molar Flow (Ibmclemr) 4771, 379, 4130. 2132, 2132.*
Mass Flow (tb/he) 3.813e+05 2.541e+05 5.220e+05 2694et05 | 2694405
Jemperature o ) 199.2 1714 | . 3;me 32349 . 3480-*
Pressure {psign) 28.44 25.44 3045 3045 3045
Molecular Weight 7993 7993 126.4 1264 126.4
Mass Density_ (b3} | 0.4893 36.61 36.82 36.82 | 1.571
Liquit Volume Fiow {barrelfday) 4.024e+04 2.681et04 4.920e+04 2.540e+04 2.540e+04
Vapour Fraction 1.0000 | 0.0000 0.0000 06000 0.4180
Viscosiy {cP) 0007841 0.1683 01712 04712 e

| _Thernat Contuctivity (Bumr-i-Fy 001125 0.05426 0,05178 005178 —
Z Factor 0.9183 001185 0,01705 001705 -~
Surface Tenslon {dynefem) | — 143 9295 9335 —
Molar Enthalpy_ (kcaligmole) | -35.38 42.14 -55 50 -55.50 | 5142
Molat Entrapy Btufbmole-Fy | 4864 | 2086 | 76.05 7805 8575
Remarks
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HYSYS Workbook Specsheet HDSJ7F hsc
Main: Streams
Apendice C
Name 60 61 63 85 67 |
Comp Mofar Flow {Hydrogen) {Ibmolehir) 0.0000 0,0000 0.0000 0.0000 57,9264
Comp Molar Flow (H28) (bmolefr) 0.0000 0.0000 0.0000 00000 0.2400
Comp Molar Flow (Methane) {bmolefhr) 0.0000 0.0000 00000 0.0000 5.7618
Comp Molar Flow {Ethane) {iomatefhr) 0 8000 0.0000 20000 60000 | 13388
Comp Molar Flow (Propane) {Ibmole/hr) 00000 0.000G 0.0000 0.0000 04535
Comp Molar Flow (n-Butane) (Ibmelefr) 0.0036 0.0036 0.0036 0 G000 02304
Comp Molar Flow (n-Peniane) (lbrnole/hr) 11.6085 11,6095 11.6085 | 0.0000 1.0871
_Comp Motar Flow (n-Hexane) {lhmolethr) 99.6193 99.6193 90198 | 0.0000 0.2083
Comp WMolar Flow (Thiophene) (fbmotefry (.0003 0.0003 0.0003 0.0000 60000
Comg Molar Flow (1-Buteng} {ibmolefhr) 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.0000 0.0011
Comp Molar Flow (ThioNaphteng)  (lbmole/hr) 0.0035 0.0035 0.003% 0.0000 0 0000
Comp Molar Flow (Thicphane®) {lbmole/hr) 0.0000 00000 0.0000 0.0000 0.0000
Comp Melar Flow (E-Benzene) {lbmalefhr) 3.6523 35523 3.6523 00000 0.0002
Comp Molar Flow {NBPI0}180% {lbmolefr) 365.2051 366.2051 366.2051 0.0000 01278
Comp Molar Flow (NBP[0]235%) {lbmofe/hs) 335 8854 335.8854 3358854 0.0000 00278
Comp Molar Flow (NBP[0]2717) (Ibmole/hr) 3318036 331 6036 331 6036 00000 | 00128
Comp Molar Flow (NBP[0]306%) (tbmolefhr) 310 9638 3109638 310.8838 0000C | . 00055
Comp Molar Fipw (NBP[0]341%) {lbmglemr) 287.7979 287.7979 287.7978 0.0000 0.0022
| Comp Molar Flow (NBPOJ3774)  (bmolefr) 2606361 250 6361 2506361 0.0000 0.0008
Motar Flow {Ibmolehr) 1988, 1998, 1998, 00000 67.40
|_Mass Flow (ip/nr 2.525g+05 2.525e+05 25250408 2.0000 4047
Temperature RN 3239 3239 326.7 3239 | 108.2
Pressure (psig®) 3045 3045 346.0 3045 4399
Molecular Weight 126.4 1264 126.4 126.4 6.004
MassDensity {Ib/ft3) 36.81 3681 | 3728 36.81 0.05444
Liquid Velume Flow ~__{varreliday) 2.380e+04 2.380e+04 2300et04 QQEoog 1604
Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 00000 | . 10000 |
Viscosity (cP} 0.1712 01712 04713 L 0.1712 0.01030
Themal Gonductivity {Btuhr-ft-F} 0.05178 005178 0.05151 005178 008074
Z Factor - - 01436 - 1001
Surface Tenswn {dynefem) r__ 9385 5,388 9269 9395 | -
Molar Enthalpy (kealfgmole) -55.50 -55.50 -55.35 5550 | -2,885
Molar Entropy (Btufitmale-F) | 76.05 7605 76 14 7605 | 22.9%
Remarks
. . |
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HYSYS Workhook Specsheet HDSJ7F.hsc

Main: Streams

Apendice C

Name % ™ s 1 s @cous | a1 @cows
Comp Molar Flow {Hydrogen) {Ilbmale/y} 67.4454 0.0000 0.0000 9.5190 0.1305
Comp Molar Flow (H2S) {Ibrnotemht) 53758 0.0000 0.0000 5.1357 15145
Comp Molar Flow (Methane) ({lbmole/hr) 19.0575 0.0000 0.0000 13.2957 {0 8864
Comp Molar Flow {Ethane) {{omoiehn) 229949 0.0000 0.0000 24,6563 5.8406
Comp Molar Flow (Propang) {lamole/r) 20.1604 0.0100 0.01 00_‘ 19,7669 - 15.3019
Comb Motar Flow (n-Butane) {hmolarhy) 133823 99979 949979 13.1518 28.4868
Comp Molar Flow {n-Pentane) (Ibmolethr) 1.0806 500.5596 500.5596 0.0135 0.0671
Camp Molar Flow {n-Hexane) (tbmole/hr) (0.2083 2404012 240.4012 00060 0.5000
Comp Molar Flow (Thiophene} {Ibmolefhr) 0.0000 0.0005 0.0005 0.0000 ¢.0000
Comp Molar Flow {(1-Butens) (Ibmole/s) 0.0776 0.0159 0.0189 0.0765 0.1406
Comp Molar Flow (ThioNaphiene) _(lbmolemr) 0.0000 00000 00000 0.c000 0.0000
Comp Melar Flow (Thiophane®) (Ibmole/hr) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Comp Molar Flow (E-Benzene) {Ibmole/hr) 0.0002 ’_ 0.,0000 0.0000 00000 0.0000
Comp Motar Flow (NBP[0]189%) (Ibmolemr) 0.1279 135,5978 1355978 o 0.0000 0.0000
Comp Molar Flow {NBP|()235% (fomotemhn) 0.0278 0 0001 00001 0.0000 0 0000
Comp Molar Flow (NBP[01271%} {ibmoleshr) 0.0128 00000 0.0000 0.0000 00000
Comp Molar Flow (NBP[OI308%  {bmolefhs} 0.0055 (0000 00000 00000 . _.0Qcoco
Comp Molar Flow (NBP[0]341%) (Ibmclefr} 0.0022 0.,0000 0.0000 0.0000 . b.000G
Comp Malar Flow (NBPIQI377*) (Ibmole/hr) 0.0008 0.0000 0.0000 0.0000 o 0.00C0
Molar Flow {Ibmolemrn) 150.0 886.6 886.6 82.56 5237
Mass Flow _{lb/n) 3102, 7 086e+04 7.086e+04 2697. 2585
Temperature (F) 8345 100.0* 171.7 100.0 1000
Pressure {psig") 43.99 44.68 59.74 2346 2345
Molecular Weight . 2069 79.93 7993 32867 493
Mass Density . (IbA13) 01986 39.23 36.64 1.557 32.25
Liquid Volume Fiow {bameliday)} 5763 1479, 1473 4159 3268
Vapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000
Viscosity () 601220 0.2309 0.1682 081114 Qg7
Themal Conductivity (Btufr-ft-F) 0.03415 0.06108 0.05423 001797 0.04950
Z Factor 09584 G.0189% (02287 0.8594 0.065268
Susface Tension (dynefcm) - 1519 11.12 - 7.654
Molar Enthalpy _ (keaifgmole) -11.93 -43.98 4212 -1931 -30.36
Molar Entropy {Btubmole-F} 3263 24.26 29.87 36.46 21.02
Remarks .
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HYSYS Workbook Specsheet HDSJTF hsc
Main: Streams
Apendice C

| Name 49 @COL3 M @COL4 56 @COL4 59 @COL4 3T @TPLY
Comnp Molar Flow (Hydrogen) {Ibmofe/hr) 0.0000 0.0G00 0.0000 00000 9.6495
Comp Molar Flow (H25) {hmoler) | 0.0000 00000 | 0.0000 00000 | 6 6503
Comp Molas Flow (Methane) {lormolehn) 0.0000 3.0000 0.000¢ Q0000 141821
Comp Molar Flow (Ethane) (lbmole/r) | 0.0001 0,0000 00000 | 0.0000 27 4870
Comp Molar Flow (Propane) {ibmolehr) 1 0.0454 0.0180 £.0000 ] 0.0000 35.0274
omp Molar Flow (n-Bitane) {Ibmole/hr) 43.5383 17 9559 00075 0.0038 62,0912
Cornp Molar Flow {n-Pentane) {{bmole/r) 2333.51086 898.9935 23,9978 12.4860 910.6997 |
Comp Molar Flow {(n-Hexane) (Ibmolefir) 1362.0602 4317550 205.9209 106.4558 5306974
Gomp Molar Flow (Thiophene) {tbmolefir) | 0.0030 00009 00006 0.0003 00012
Comp Molar Flow (1-Butene) {Ibmaie/hr) 00878 0.0358 00000 £.0000 02569
Comp Malar Fiow (ThioNaphtene) __ (Ibmale/ir} 0.0090 00000 | 00073 _ 60037 [ 00085
Comp Mofar Flow (Thiophane®) {lhmofe/r) . 00000 gocoo | ¢oOCC | pbgoe | 0.0000
Comp Molar Flow (E-Benzene) tlomolefw | 8.3644 00000 7.5495 o 38973 1 36488
Comp Motar Flow (NBP[0]189%) {lvmolehn) 1564.07544 243 5306 756.9743 3904966 | 609.4077
Comp Molar Flow (NBP[0j235* |bmolesr) §61.2123 0.0002 694.3011 358.4181 3355524 |
Comp Molar Flow (NBP[0]271% {tormolehr} 850.2324 Q.0000 6854504 353.8491 331.2747
Comp Molar Flow (NBP31306%) {Ibmole/hr) 797.3128 0.0000 §42.7863 | 331.8247 310.6553
Comp Molar Flow (NBPIDI341™ {Ibmolemr) 1379151 0.0000 534.9005 307.1047 2875123
Cemp Molar Flow (NBF{0J377% {Ibmolehn) £42.6322 0.0000 £18.0843 267.4500 2502875
Wolar Flow {Ibmolefr) §202. 1692 4130. 2132, 3725
Mass Flow {Ibkr) 9 736e+05 1.273e+05 5.220e+05 2604e+05 | 3B4Ge+05 |
Temperature {r} 4626 1714 3238 3480 219.1
Pressure {psigh 2449 2544 3045 30.45 _ 2416
Molecular Weight 105.8 79.93 126.4 1264 1033
Mass Density (I6/ft3) 5.755 36.61 36.82 1571 4 38.45
Liauid Volume Flow (bamreliday) 95440404 | 1343404 4 920e+04 2.540e+04 3.797e+04

|_Vapour Fraction 0.5260 0.000¢ 0.0000 0 4160 . N 0.0000
Viscosity {cP) — 01683 01712 =1 . 02040
Thermal Condustivity (Btwhr-ft-F) - 0.05426 ___Dosi78 L - 0.05462 |
Z Factor - 0.01185 001705 — 0.09331
Surface Tension __ {dynefomy | — MA3 4§ 93 | et L A B |
Molar Enthalpy (kealigmoie) 3945 42,14 -55 50 s 5044
Molar Entropy (Blulbmole-F) 7833 2986 7605 | 85.26 | 51,31
Remarks.
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HYSYS Workbook Specsheet

Main: Streams

HDSJ7F.hsc

Apendice C
Name 40 @TPL1 4 @iPu 47 @TPL1 49{1 @TPL1 50 @TPLA
Comp Molar Flow {Hydrogen) {ibmaoleshr) 95190 0.1306 £.0000 0.0000 4.0000
Comp Molar Flow (H2S} {Ibmoleshr) 51357 1.5145 0.0001 06,0000 0.0000
Comp Molar Flow (Methane) {ibmolefhr} 132057 0.58684 20000 (.0000 00008
Comp Molar Flow (Ethane) (ibmole/r) | 21.6563 5.8406 0.0001 00001 0.0000
Comp Molar Flow (Propane) {bmolemrl 18,7069 15.301¢8 0.084Q Q0460 - 20180
Comp Molar Flow {n-Butane) {lemolemr} 131518 28.4868 63.9909 46.0313 17.9598
Comp Molar Flow {n-Pentane) {lhmoleft 00135 0.0671 32441296 2333.6343 914 4853
Comp Molar Flow {n-Hexane) (Ibmolehr) 0.0000 0.0000 1892.7575 1361.5374 531.2201
Comp Motar Flow (Thigphene) (Ibmolg/r) 0.0000 0.0000 0.0042 00030 0.0012
Comp Molar Flow (1-Butene) {Ibmolehr 0.0765 0.1406 0.1275 00817 0.0358
Comp Molar Flow (ThioMaphtene)  (Ibmole/hr) 0.0000 £.0000 0.0125 0.0000 0.0035
Comp Molar Flow (Thiophane®) (Ibmole/r 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Comp Molar Flow (E-Benzene} (Ibmole/hr) 0.0000 00000 13.0131 9 3608 36522
Comp Molar Flow (NBP[0F183% {Ibmolefhr) _ 0.0000 0.0000 2173.4831 1563 4747 o 610.0084
Comp Malar Flow (NBP[01235% __ (Ibmglefr) | 0.0000 0.0000 1195 7546 8608814 | 3358832
Comp Molar Flow (NBPO]271% _ (bmole/hr} B 0.0000 00009 1181 5080 . B499067 | 3316013
Comp Molar Flow (NBP[0I306% _ {lbmole/hr} 00000 00000 | 1107.9681 797 0065 310.9616
Comp Molar Flow (NBP[0]341%) {Ibmoleshr) 0.0000 0.0000 10254274 7376316 287.7958
Comp Molar Flow {NBP[0]377*) (Ibmole/hr) 0.0000 0.0000 B33.0197 642.3854 250.6343
Molar Flow {Ibrmole/r) 82.56 52.37 1.27%e+04 9202. 3590.
Mass Flow (ibhr) 2697, 2585, 1.353e+06 9.734e+05 3798e+05
Temperature {F) 99,98 99 99 428.3 462.5 428.3
Pressure s1g” 2346 | 2346 2439 2449 2439
Molecular Weight 3267 49.35 1058 105.8 1058
Mass Density B (Ib/t3) 1.557 3225 Y I 6.754 o 29.21
| Liquid Volume Flow {harreliday) 4159 3288 1327e305 | 054304 | 3.7296+04
Vapour Fraction 1.0000 0.0000 (0000 0.5260 - 000c0
Viscosity {cF) | 0.01114 01107 0.08697 — 0.08697
Thermal Conductivity (Biuhrfi-F) 0.01797 0.04850 0.01985 e 0.01885
2 Factor - 0.06263 — - —
Surface Tension {dyne/cr) | — 7.654 3.000 - 3.000
Motar Entnal kealfumole 1931 ) -30.36 4302 3048 4302
Molar Entropy _(Btubmole-Fy 36.46 | 2102 | 7124 | 7831 7124
Remarks
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HYSYS Workbook Specsheet HDSJTF.hsc
Main: Streams
Apendice C
Name B/t @TPL2 51 @TPL2 591 @TPL2 60 @TPL2 Boilup @COL1
Comg Molar Flow (Hydregen) (lbmolefr) 0.0000 0.0000 60000 0.0000 -
Comp Molar Flow (HZ2S} (fomole/r, 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 —
Comp Molar Flow (Methane) {Ibmofe/r} 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 =
Comp Malar Flow (Ethane) (Ibmole/r £.0000 0.0600 0.0000 00000 —_—
Comg Molar Flow (Prapane) (bmole/hr) 0.0180 0.0180 00000 0.0000 -
Comp Molar Flow (n-Butane) {omolemhn) 17.9559 179508 00039 0.0036
Comp Molar Flow {n-Pentane) {lbmole/hr) 8989935 9104853 12,3883 11.6095 o o
Comp Molar Flow (n-Hexane) {Ibmolethr) 431.7550 531.2201 106.3015 89.6193 . —-4“‘
Comp Molar Flow (Thiophene fibmalefr) | 00009 0.0012 0,0003 0.0003 e
__Comp Molar Flow (1-Buiene) (lbmole/hn) 0.0358 00358 0.0600 0.0000 —
Comp Motar Flow (ThicNaphtene)  (bmoleft) £.0000 0.0035 0.90%7 90035 -
Comp Molar Flow {Thiophare®) (lbmole/r) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 -
Comp Mofar Flow {E-Benzene bmolefhr; 0.0000 3.6522 38672 36523 —
Comp Molar Flow (NBP{0]189*) {lbmole/hr} 2435306 §10.0084 300.7692 366 2051 -
Comp Molar Flow (NBP[0]235*) {lbmelefmr) 0.0002 335.8832 3584157 335.8854 —
Comp Motar Flow (NBP{0]271* ibmole/nr 00000 3318013 3538468 331.6036 -
Comp Molar Flow (NBP[0]306%)  {bmolefiy) 0,0000 3109616 3318225 3109638 -
Comg Molar Flow (NBP{01341%) {bmelefr) | 0.0000 287.7958 307.1028 287.197¢ -
Comp Molar Flow (NBP[0i377%) (lbmale/hr) 0.0000 2506343 267 4482 250,6361 -
Molar Flow (ibnolemr) 159?‘ 3580. 2132, 1998. -
Mass Flow (Ib/he) 1.273e+05 3.798e+05 2594405 2.525e+05 —
Temperature F 1714 314.0 3480 3239 -
Pragsure __{osig* 25.44 30.98 3045 30.45 2449
Molecular Weight 7993 105.8 1264 126.4 —
Mass Density (b3} 36 59 0.7443 1.571 36.82 =1
Liguid Volume Flow {barreliday) 1.343e+04 3.723e:04 2.540e+04 2.380e404 -
Vapour Fraction 0.0000 07811 04160 00000 1.0000
Viscosiy ey 01683 - . - 04712 -
Thermal Conductivity ____(Bluhrfi-F) 0.05428 - - 005178 —
Z Factor - - - 001705 | . -001043
Surface Tension (dynefem 11.13 _ I 9395 | N -
Molar Enthalpy (kealigmole) -42.14 43.02 -51.42 -85.50 | o =
Motar Entropy {BluAbmole-F) 29.86 7285 | 85.26 76 BSL -
Remarks
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{YSYS Workbook Specsheet

HDSJ7F.hsc |

Main: Streams

Apendice C

ame Reflux @COL1 To Condenser @COL1 | To Reboiter @COL1 Boilup @COL2 Reflux @COL2

arp Molar Flow (Hydrogen) Ghmatefhe - — — _ _
Jomp Molar Flow (H25) _(lbmoiefhe) — - — — -
>omp Molar Flow (Methiane) (ibmotefhe) - — — - _
>omp Molar Flow (Ethane) (ibmole/hr} - b = = =
Somp Molar Flow (Propane) (Ibmolefr} - = - - =
“omp Molar Flow (n-Butzne) {Ilbmoleshr) — — - _ —
>omp Motar Flow {n-Pentang)  {bmole/r) - - — - -
somp Motar Flow (n-Hexane} {lbmoletn) - — — - -
Somp Molar Flow {Thiophene) {lbmolehn o — — — —
Zomp Molar Flow (1-Butene) (Ibmole/hr — - — — —
somp Molar Flow (ThigNaphtene)  (lbmole/hry - — — — —
>omp Molar Flow (Thiophane®) {lbmole/hr) — — — —_ _
“omp Molar Flow (E-Benzene]  {lbmole/hr) — - — o
Comp Molar Flow (NBPJCH 89%) {Ibmelehin o - — —
Comp Molar Flow (NBP[0i235%) {lbmolefr) - — — — —
Comp Molar Flow (NBP[01271*} {bmeletr) - = - s =
Comg Molar Flow (NBP[Q]306% {(bmole/hr) — — . _ —
Comp Wolar Flow (NBPO]34A {iornotefnr) - - — — -
Comp Molar Flow (NBP[0]377%) {tbmolefhr) - - — — —
Molar Flow (tbmoleshr) — — — — -
Mass Flow {Ib/hr) — - —
temperature £} - - — - _
Pressure (psig™) 2346 - - 30.69 544
Molecular Weight - v — -
Mass Density (ibft3) - — o — —
Liguid Volume Flow (bamel/day) - — — - _
Vapour Fraction — — — 1.0000 —
Viscosity (cP) - — — — —_
Thermal Conducfivity (Btufnr-fi-F) - — — — -
Z Factor -0.0005023 - — -0.01250 -0 0001313
Surface Tension {dyne/em} - — — — —_
Moler Enthaipy (keallgmole) - — — — .
Molar Entropy {Biulbmola-F) - — — — -
Remarks
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YSYS Workbook Specsheet HDSJ7F.hsc
Main; Streams
Apendice C

ame ToCondenser @COL2 | To Reboiler @COL2 51 @COL4 37 @COL3

omp Molar Flow {Hydrogen) (Ibmolefhr) — - 0.0000 9.6495
omp Molar Flow (H2S) {lbmale/hr) — — 0.0000 6.8503
omp Molar Flow {Methane) (ibmole/r) — - 80000 14.1821
omgp Molar Flew (Ethane) {Ibmole/r) — -— 0.0000 27 4970
omp Molar Flow (Propane) (tomole/hn) - - 00180 35.0274
omp Molar Flow (n-Butane} {lbmoleshr} — - 17 8596 620912
omp Molar Flow {n-Pentane) {Ibmaterhr) - - 910.4953 910.6897
omp Molar Flow (n-Hexane) (ibrmclefhr) — — 5312201 530.6974
omp Molar Flow (Thiophene) {Ibmotefhr} ve — 0.0012 0.0012
omp Molar Flow (1-Bulene) {bmoie/hr) - - 0.0358 0.2569
omp Molar Flow (ThioNaphtene} _ (ibmolesr) - P 0.0035 00035
omp Molar Flow (Thioghane™) {lbmoter) - — 0.00CC 0.0000
omp Molar Flow (E-Benzene) (lbmolefar) - — 36522 3.6486
omp Molar Flow (NBP[0[189) {Ibrmole/nr} — - 610.0084 609 4077
.omg Molar Fiow (NBP[01235%) {Ilbmole/hr} - - 335.8832 3355524
;omp Molar Flow (NBP{0}271%) (bmolehr) - - 331.6013 331.2747
omp Molar Flow (NBP[0]306™) {ibmole/ms - - 310.9616 310 6553
omp Molar Flow (NBP[01341%) {Ibmote/hr} — - 287.7958 287 5123
omp Motar Flow (NBPOJ377™) (Ibmolerhr) - — 250.6343 250.3875
folar Fiow (Ibmolesr} - — 3580. 3725.
lass Flow {ibhr) - — 3.798e+05 3.849e+05
emperature {F) - o= 3140 2191
ressure {psigh — — 3096 2418
folecular Weight - — 105.8 1033
Aass Density (Isi3) —~ — 0.7443 3845
iquid Volume Flow (barreiiday} - - 3.723e+04 3.797e+04
/apour Fraction — — 07811 0.0000
fiscosity P — — — 0.2040
Thermnal Conductivity (Btuhr-it-£) - - — 005462
7 Factor - -— (.09231
Surface Tension (dynefcm) - — 1136
volar Enthalpy (kcaligmale) - — -4302 -50.44
Molar Entropy (Btubmole-F) — 7286 513
Remarks
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