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OZET

Bu ¢ahsmada Tiirkiye Petrol Rafinerileri Anonim Sirketi (TUPRAS) Izmit
Rafinerisi'nde bulunan dizel hidrotreater ve hafif hidrokraking {initesinin ekserji
verimi incelenmistir. Bu amacla, ik olarak bahsi ge¢en prosesin simiilasyon ¢ahsmasi
Aspen HYSYS programi kullamlarak  gerceklestirilmistir.  Proseste bulunan
ekipmanlarm ekserji verimi analizleri, simiilasyon programmdan ¢ikt1 olarak alman
kiitlesel ekserji degerleri kullamlarak hesaplanmistir. Prosesin genel ekserji verimi
%66 olarak hesaplanmistr. Reaktér ve nafta splitter kolonlarinm ekserji verimleri
srastyla %20 ve %13 ile en diisiik degerler olarak bulunmustur. Dizel hidrotreater ve
hafif hidrokraker {initesindeki toplam ekserji kayb1 34808 kWh olarak hesaplanmig ve
bu kayba en biiyiik etkinin 8579 kWh ile sarj firmi tarafindan saglandigi goriilmistiir.
Cahgmanm bir deger amaci ekserji kayp noktalarmin bulunmasi sonrasi bu noktalara
gelistirilecek iyilestirme Onerileri ile sistemin ekserji veriminin optimize ediimesidir.
Bu kapsamda, ekserji kaybmm en yogun oldugu ekipman olan sarj firmi o6zelinde
incelemeler gerceklestirilmistir. Sarj firmmdaki ekserji kaybmi azaltmak adma,
firmdan bir onceki proses olan 1s1 degistirici agnda yapilabilecek iyilestirme ler
gozden gecirimistir. Sarj firmmin ekserji performans artrmak adma yapilabilecek bir
tyilestirme baca gaz1 sicakligmin diisiiriilmesi olarak degerlendirilmistir. Bu amagla,
firmdaki yakit kaynagmm yakit gazmdan dogalgaz olarak degistirilmesi ve kazan
besleme suyu sicakhgmin disiiriilmesi opsiyonlar1 iizerinde durulmustur. Tez
kapsammda onerilen iyilestirmelerin yapiimasi durumunda sistemin ekserji veriminin

%66’dan %81.6’ya cikarilabilecegi goriilmiistiir.

Anahtar Kelimeler: Ekserji Verimi, Ekserji Kaybi, Aspen HYSYS, Dizel
Hidrotreater, Hafif Hidrokraking, Sarj Firini.



SUMMARY

In this work, the exergy efficiency of the Diesel Hydrotreater and Mild
Hydrocracking unit of Turkish Petroleum Refineries Corporation Izmit Refinery
(TUPRAS) is examined. For this purpose, the process is simulated by using Aspen
HYSYS® simulation tool. The exergetic efficiency of each equipment is calculated by
using the mass exergy values obtained from the simulation tool. The overall exergetic
efficiency of the process is found to be %66. Exergy efficiencies of the reactor and the
naphtha splitter column are found to be the lowest as %20 and %13 respectively. The
total exergy destruction in the unit is calculated as 34808 kwWh while the feed heater is
the main contributor with 8579 kWh exergy destruction. The other aim of this work is
to find improvement areas and solutions to optimize the exergetic effiency of the
process. Since feed heater is the main contributor to exergy destruction, actions to
increase the exergy efficiency of the heater are valuable. In order to decrease the
exergy loss, alternatives to increase the performance of heat exchanger network are
evaluated. Another way to increase the exergy efficiency of the feed heater is to
decrease the flue gas temperature. For this purpose, changing the fuel source from fuel
gas to natural gas and decreasing the boiler feed water temperature is required. It is

seenthat the overall exergy efficiency of the process increases from %66 to %81.6.

Key Words: Exergy Efficiency, Exergy Destruction, Aspen HYSYS, Diesel
Hydrotreater, Mild Hydrocracking, Feed Furnace.
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TESEKKUR

Basta, yiiksek lisans egitimimde ve akademik hayatimda destegini ve
yardimlarm1 hi¢bir zaman esirgemeyip bilgisi ile bu ¢alismanmn olugsmasmm yolunu
acan damsmanm Prof. Dr. Mahmut R. BAYRAMOGLU na,

Yogun is tempomun yaninda yliksekdgrenime devam etmem i¢in beni tesvik
eden ve destekleyen TUPRAS Izmit Rafineri Miidiirligii yoneticilerine,

ve gostermis oldugu desteklerinden dolayr degerli aileme, sevgili esim Ayse ve
kizm Mila YAYLACTya en i¢ten tesekkiirlerimi sunarm.
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1. GIRIS

Environmental and Energy Study Institute (EESI) organizasyonunun yapmis
oldugu cahgmalara goére komiir, petrol ve dogalgaz gibi fosil yakitlar giintimiizde
Diinyanin temel enerji kaynagm olusturmaktadir. 2011 yih verileri incelediginde fosil
yakitlarm Diinya enerji kaynagmm %83 {inii olusturdugu, 2019 yima gelindiginde ise
yenilenebilir enerji ve niikleer enerji kullammmin artmasiyla fosil yakitm payinin
%64’e geriledigi goriilmektedir. Fosil yakitin paymm giderek diismesine ragmen,
Diinya enerji arznda en bliyiik paya sahip enerji tiirii olmaya devam edecegi
diistiniilmektedir. Fosil yakitlarm erisiminin rahat ve bol olmasi, gilivenilir olmasina
ragmen ¢evreye olan zararlar1 goz ardi edilemez diizeydedir. Intergovernmental Panel
on Climate Change (IPCC) organizasyonu kiiresel ismmanm en biiyiik kaynaginin
fosil yakit kullanimi nedeniyle oldugunu belirtmektedir. Client Earth organizasyonu
verilerine gore 2018 yiinda Diinyadaki karbondioksit emisyonunun %89 unun fosil
yakit ve endiistri kaynakh oldugu goriilmektedir [Web 1, 2022].

Diinya niifusunun giderek artmasi, insani aktivitenin her gecen giin daha fazla
olmasi, ulasim taleplerinin artmasi ve ekonomik biiylimenin etkisiyle enerji tiiketimi
stirekli artis halindedir. Enerji talebinin en yogun sekilde karsilandigi fosil yakith
iretim sistemlerinin ¢evresel etkileri nedeniyle kiiresel ismma hizh bir sekilde
artmaktadr. 1880 ile 2020 yillar1 arasmdaki doneme ait Diinya ylizey sicakhgi artis1
verileri incelendiginde sanayi devrimi dncesi donem olan 1880-1900 yillar1 ile 2020

yii kiyaslandiginda artis miktarmin 2 °C’ye ulastigi goriilmektedir.
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Sekil 1.1: Diinya yiizey sicakligmin 1900-2000 yillar1 ortalamasma gore farki.



Diinya yilizey sicakligmm dagilmi incelendiginde oOzellkle kuzey kutup
bolgesinde yogunlastigi goriilmektedir. Bu ismma sebebiyle eriyen buzullar nedeniyle
ekolojik denge tamamen degismektedir. Kiiresel ismmanm etkilerini limitlemek adma
ozellikle Avrupa Birligi tarafindan ciddi admlar atimaktadr. Ozellikle 2050 yilina
kadar karbon nétr olma yolunda 6nemli taahhiitlerde bulunulmus ve bu yolda adimlar
atlmigtr. Bu admlardan en bilnir olan karbon emisyon vergisi, enerji yogun
sektorlerden olan Rafinaj, demir-celik, ¢imento ve enerji liretim santrallerinin is yapis

sekillerini tamamen degistirmistir.

Change in temperature (*F/decade)

-1 0 1

Sekil 1.2: Lokasyona gore ylizey sicakh@ndaki artis miktarlar:.

Endiistride enerji yogunlugu en yiiksek sanayilerden biri petrol rafinaj
sektoriidiir. Son yillarda giindeme gelen elektrikli arag trendi, yenilenebilir enerji
kullanimindaki artig, havacilik sektdrinde de cevre dostu yakit tiirlerinin geligimi
potansiyeli gibi konular rafinaj sektoriinii ekonomik anlamda baski altma almaktadir.
Bu etkilerin {izerine ¢evreselbaskilar da eklendiginde bu sektorler karbon ayak izlerini
azaltmak ve maddi tasarruf saglamak adma enerji verimliligi caligmalarma ¢ok daha
fazla 6nem vermeye baslamiglardir.

Petrol Rafinerilerindeki prosesler genel olarak tersinmez proseslerdir. Bu durum
enerjinin ne kadar verimli kullanildigin1 anlamak i¢in ekserji analizinin kullanimini
efektif hale getirmektedir. Enerji yogun proseslerin ekserji analizinde, belirlenmis
¢evre kosullarmda termodinamigin birinci ve ikinci kanunu beraber kullanilir [Dincer,
2011].

Ekserji analizmin proseslerin analizinde kullanilan kendine 06zgli metotlar:

incelenen prosesin termodinamigin ikinci kanununa gore verimi olduk¢a etkili bir



sekilde belirlemektedir. Bu yontemde kiitlenin korunumu ile enerjinin korunumu
kanunlar1 ile termodinamigin ikinci kanunu beraber kullanilarak sistemde bulunan her
bir ekipmanmn termodinamik kayiplar1 tespit edilebilmektedir. Bu sayede sistemdeki
enerji  ve 1§ kayplart tespit edilmekte ve iyilestirme  potansiyeli de
belirlenebilmektedir. Bu yontemle sistemdeki kayp ve tersinmezliklerin yeri,
biiytikliigli ve tiirleri net bir sekilde belirlenebildiginden nihai hedef olan daha verimli
kaynak kullanimma erismek i¢in kullanimi avantaji olmaktadr [Amrollahi et al.,
2010].

1.1. Tezin Amaci, Katkisi ve Icerigi

Bu c¢alsmada TUPRAS Izmit Rafinerisinin dizel hidrotreater ve hafif
hidrokraking nitesi ekserji verimi bakimmndan incelenmistir. Bu iinite orijinal
dizaynnda soguk filtre tikanma noktasi limit degerlerinin saglanabilmesi amaciyla
dewaxing reaktoriine sahip bir dizel hidrotreater olarak tasarlanmistr. Ancak
dewaxing islemine gerek duyulmadigmin anlasiimasiyla dewaxing reaktorii icerisinde
yer alan katalizorin hidrokraking Katalizorii ile degistirilmesiyle tnite hafif
hidrokraking prosesine evrilmistir. Bu degisimin yapilmasi sonrasmda ortaya ¢ikan
durumun 1511 entegrasyonunun tekrar incelenmesi, termodinamik kayiplarm nerede
oldugunun tespit edimesinin faydali olacagi disiiniilmektedir. Yapian tez
calismasmnda ik olarak prosesin simiilasyonu Aspen HYSYS programi kullamlarak
gerceklestirimistir. Sonrasnda gerceklestirilen ekserji analizinde ise bu simiilasyon
cahsmasindan elde edilen kiitlesel ekserji degerleri kullamlmistir. Ekserji analizi
sonrasnda elde edilen degerlere gore en verimsiz ekipmanlar belirlenmistir.

Calsmanm son kisminda ise prosesin genel ekserji veriminin iyilestirilmesi i¢in
almabilecek aksiyonlar ve bunlarm genel verime olan etkileri incelenmistir.

Calsma kapsammnda bulunan dizel hidrotreater ve hafif hidrokraking prosesi,
kimya miihendisligi birim ekipmanlarmdan bir¢cogunu i¢cinde barmdirmaktadir.
Prosesin i¢inde esanjorler, firm, kompresor, reaktor ve distilasyon kolonu gibi farkli
tipte ekipmanlar bulunmaktadr [Abdollahi-Demneh et al., 2011], [Agbo et al., 2019].

Literatlir incelendiginde hidrotreater ve hidrokraking proseslerinin ekserji
analizi ile ilgili smrh c¢ahsma oldugu goriilmektedir. Bu proseslerin Rafierilerde
siklikla kullanilan {initeler olmasi, Rafineri enerji tikketiminde onemli bir yere sahip

olmalar1 ve Rafinerilerin de Diinya enerji tiikketiminde ciddi bir paya sahip olmasi
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nedeniyle bu proseslerin ekserji analiznin  yapilmasmm  faydali olacagi
diistiniilmektedir. Ayrica, bu proseslerin tersinmez olmalar1 ekserji analizini avantajh

noktaya getirmektedir.



2. PROSESIN TANIMI

2.1. Petrol Rafinasyonu Prosesi

Petrol kaya olusumlar1 i¢inde dogal olarak bulunan bir svidir. Cesitli molekiiler
agrhklarda ve bunun yam swa diger organik bilesikler ile birlesmis halde
hidrokarbondan olugan bir karisindan olusmustur. Petroliin genellikle milyonlarca
yiizyl boyunca yer kabugunun istya ve baskiya maruz kalmasi neticesinde ¢ogunlukla
zengin sekilde eski plankton karbon kalntilarmdan olustugu kabul edilmektedir.

Petrol, ham haliyle bes bin yildan wuzun siiredir insanoglu tarafindan
kullamlmaktadir. Modern rafinasyon déneminden once genel olarak petrol aydmnlatma
ve savaglarda kullanilmistr. 19. ve 20. ylizyilda balina yagi aydmlatma komiir ise
yemek pisirme 1smma amach kullamlmistrr. Ilerleyen donemlerde ham petrolden elde
edilen kerosenin bu amagclarla kullamlmasinm ardmndan petrole olan talep giderek
artmustir.

Ham petroliin damutilarak degerli iiriinler olan LPG, benzin, jet yakit1 ve dizele
cevrimesi olduk¢ca kompleks, tehlikeli ve enerji yogun tesisler olan petrol
rafinerilerinde gerceklestirilir. Bu tesislerde giivenli operasyonu saglamak adma ileri
kontrol ve proses giivenligi sistemleri kullanilmaktadw. Ayrica, operasyonlarin
giivenli olarak siirdiiriilebilmesi amaciyla Rafineriler kendi enerjilerini genellikle
kendileri iiretmektedirler.

Ham petrol rafinaj prosesi ik olarak ham petrol distilasyon iinitesinde baslar.
Tanklarda dinlendirilen ham petrol, i¢indeki tuzlarm giderimesi amaciyla desalter
olarak isimlendirilen ekipmanlara almir. Tuzundan arndirilan ham petrol, liniteden
cikan tirlinlerle wsitilarak ham petrol sarj firmma beslenir. Burada gerekli sicakligi
cikarilan ham petrol distilasyon kolonuna gonderilir. Bu kolonda sarj, kaynama
noktasi farklihgma gore sirastyla LPG, nafta, kerosen, dizel ve atmosfer dip akimlarina
ayrihr. Ayrica kolon tepesinden yakit olarak kullanilmak tizere yakit gazi alnir. Kolon
tepesinden alman LPG, safsizliklar1 giderildikten sonra {iriin tankma yollanir.

Ham petrol kolonundan alman nafta, hafif ve agr nafta olarak iki farkh sekilde
cekilir. Hafif nafta oktam artiriimak {izere izomerizasyon iinitesine yollanrr. Bu
tinitede ik olarak naftann icerisindeki kiikiirt, azot, oksien ve metaller gibi

safsizliklar ~ hidrotreating reaksiyonlartyla  temizlenir. Ardindan izomerizasyon



tinitesinde normal parafinlerin (nCs, nCg) izoparafinlere donistiiriilmesi sayesinde
oktan degeri yiikseltilir. Endiistride izomerat olarak isimlendirilen bu akim benzin
irtin havuzunda degerlendirilir. Agr nafta ise yine kiikiirt, azot, oksijen ve metal gibi
safsizliklarm giderilmesi amaciyla hidrotreating prosesinden gecer. Ardndan normal
parafinlerin halkah hale getirilerek oktan degerinin artirilmasi i¢in reformer tinitesine
gonderilir. Bu prosesten ¢ikan reformat {iriiniin oktan degeri 101-102 oktan olup
benzin iiriin havuzunun genel oktan degerini yiikseltmek amaciyla kullaniir.

Ham petrol kolonunun diger bir iiriinii olan kerosen ise {iriin spesifikasyonlarina
uygun hale getirilmesi amaciyla merkaptan gideriminden gecerek iiriin tankmna
yollanr.

Ozellikle Tiirkiye’de dizel ¢ok yaygm kullamldigindan ham petrol kolonundan
elde edilen dizel ¢ok kiymetlidir. Kolondan ¢ekildigi hali ile satisa uygun olmayan
dizel, hidrotreater lnitelerinde kiikiirt, azot, oksijen ve metaller gibi safsizliklardan
arttilarak satilabilir hale getirilir.

Atmosfer basme1 altnda kiymetli {irline ¢evrilemeyen atmosferik dip, vakum
basmci altinda distile edilmek iizere vakum distilasyon iinitesine gonderilir. Bu tinitede
negatif basmcta daha diisiik sicakliklarda distilasyon saglanabilmektedir. Unitede
bulunan kolonun tepesinde yakit gazi, sonra hafif vakum gaz yagi (LVGO), sonrasmnda
agr vakum gaz yagi (HVGO) ve vakum dip {iriinii elde edilir. LVGO 6zellik olarak
dizele yakmn oldugundan ham petrol kolonundan elde edilen dizel ile birlikte
hidrotreating tinitelerine yollanir. HVGO ise daha degerli iiriinlere doniistiiriilmek i¢in
akiskan katalitik kraking (FCC) yada hidrokraking tinitelerine beslenir. Vakum dip ise
degerli iirlinlere doniisiim i¢in koklastirma {initesine beslenir yada asfalt olarak satilir.

FCC {initelerinde vakum distilasyon {initelerinden alnan ve degersiz bir siyah
tiriin olan HVGO katalizor ve yiiksek sicaklik ortammdan termal kraking yontemiyle
benzine doniistiiriilir. FCC benzini daha sonra izomerat ve reformat ile birleserek
benzin {iriin havuzunu olusturur. HVGO’nun geri kalan kismm ise hidrokraking
tinitelerine  gonderilir. Bu {initelerde yiiksek basmg, yiiksek sicaklik, hidrojen ve
katalizor ortammda uzun zincirli karbonlar daha kisa zincirli hidrokarbon akimlarina
kirihir. Bu sayede degersiz olan HVGO, dizel ve jet yakiti gibi degerli ve talebi olan
iiriinlere dontistiiriiiir. Hidrokraking tiniteleri yiiksek miktarda saf hidrojene ihtiyac
duymaktadr. Hidrojenin iretilmesi amaciyla Rafinerilerde buhar-metan reformer
prosesi kullanilir. Bu proseste dogalgaz ve su buhar1 kullamlarak hidrojen elde edilir.
Uretilen hidrojen daha sonra saflastirlarak %99.999 saflikta hidrojen elde edilir.



Vakum dip iiriinii asfalt olarak satilabilecegi gibi karhligin yiikseltiimesi i¢in
koklagtrma prosesine de tabi tutulabilmektedir. Bu proseste firm ile yiiksek
sicakliklara c¢ikarldlan vakum dibin, firm kollarma verilen hizlandiric1 kondanse
sayesinde firmda koklasmadan dramlarda koklasmasi saglanir. Bu dramlarda termal
krakinge ugrayan hidrokarbonlar ince uglara kirilirken bir kismu ise kok komiiriine
doniistir. Hafif kok gaz yagi saflastirilarak benzin havuzuna yollanir. Agr kok gaz yagi
ise degerli {irtinlere doniistiiriilmek tizere ayn1 HVGO iiriiniinde oldugu gibi FCC yada
hidrokraking tinitelerinde degerli {irlinlere c¢evrilir.

Yukarida Ozetlenen temel Rafineri proseslerinin yaninda destek iiniteler de
bulunmaktadr. Ham petrol igerisindeki kiikiirt hidrotreating vb. iinitelerde giderilir.
Bu iinitelerde hidrojen ile birlesen kiikiirt, H,S olusturur. Uriinlerin igindeki H,S ise
amin kontaktorleri kullamilarak giderilir. Bu kontaktorlerde amin soliisyonu igerisine
alman kiikiirt, sonrasmda amin rejenerasyon initelerinde aminden ayrilarak kiikiirt
geri kazanim iinitelerine gonderilir. Rejenerasyon iinitelerinde kiikiirtten giderilen
amin, tekrar kontaktorlere gonderilerek {riinlerdeki kiikiirdiin  giderimesinde
kullanilr. Rejeneratorlerinden tepesinden alman H,S ise kiikiirt geri kazanim
initelerinde  elementel kiikiirt diriintine doniistiiriiir. Ham petrolin  tuzunun
giderilmesi i¢in kullanilan desalterlardan 6nce su enjekte edilerek tuzun ¢oziinmesi
saglanrr. Buradan gelen su yiikii ile proseslerde siyrma amagh kullanllan buharlarin
kondanse fazi linitelerde dramlarm su ¢oktiirme bolimlerinde toplanir. Yogun sekilde
hidrokarbon igeren bu akimlar; kirli su siyrma {iinitelerinde hidrokarbon, amonyum
bilesikleri ve H,S giderilerek su tekrar kullanilabilir kaliteye getirilmektedir.

Rafierilerde yogun sekilde elektrik, buhar, sogutma suyu ve basm¢h hava gibi
yardimc1 servisler kullanilmaktadir. Bu servisleri karsilamak adma Rafnerilerde
kuvvet santrali liniteleri bulunmaktadr. Ayrica, ham petrolin alndig1 ve {irlinlerin
gonderildigi deniz yolu i¢in limanlar da bulunmaktadir. Rafinerilerde ham petroliin ve

iiriinlerin stoklanmasi1 i¢cin genis tank sahalar1 da yer almaktadir.
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Sekil 2.1: Petrol rafinerisi genel proses akis diyagram.

2.2. Dizel Hidrotreater ve Hafif Hidrokraking Prosesi

Dizel hidrotreater ve hafif hidrokraking prosesinde amac; ham petrol ve vakum
distilasyon proseslerinden elde edilen hafif dizel, agr dizel ve hafif vakum gaz yagi
(LVGO) akmmlarmin kiikiirdiinii gidermek ve hacimce %95 kaynama noktasini
diisirmektir. Unite orijinal dizaynnda 2. reaktorde yiiklii olan dewaxing Katalizorii
yerine yapilan degisiklikle kraking katalizorii yiiklendigi i¢in tnite klasik bir dizel
hidrotreater {iinitesinden hafif hidrokraking tinitesi evrilmistir. Bu sayede sadece
kiikiirt giderme degil %95 kaynama noktasi diisiirme de {initede saglanabilmektedir
[Ramirez etal., 2004].

Uniteye sarj olarak alman akmlar ilk olarak 6n istma esanjorlerinden ve
filtreden gecerek sarj drammnda toplanir. Sarj pompasiyla basmglanarak reaktor ¢ikis
akimmm sismdan faydalanarak isitilmak tizere 1s1 degistirici agma gonderilir. Isitilan
sarj, resaykil gaz kompresoriiniin basmglandirdigi ve yine reaktor ¢ikis akimma karst
isitilan  hidrojen ile birleserek sarj firmma beslenir. Sarj firmmda bu akim gerekli
reaksiyon sicakhgma kadar wsitiir. Frmda yakit olarak rafineri gazi ile dogalgazin



karigm olan fuel gaz kullanilir. Ayrica, firmm konveksiyon bdlgesinde atik isidan
faydalanmak {izere orta basmch buhar iireten bir atik 1s1 kazan1 bulunmaktadir.

Sarj firmmmda gerekli reaksiyon sicakligma getirilen sarj, ik 3 yatakh olan
hidrotreater reaktoriine beslenir. Bu reaktorde kiikiirt, oksijen, azot gibi safsizliklarin
giderilmesi ile olefin/aromatiklerin doyurulmasi ve metallerin giderilmesi prosesleri
gerceklesir. Bu reaksiyonlar ekzotermik oldugundan sicakligi kontrol altnda
tutabilmek adma reaktoér yataklarma sogutma amagh hidrojen beslenir. Proseste
gerceklesen reaksiyonlar Sekil 2.2°de verilmistir.
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Sekil 2.2: Proseste gerceklesen reaksiyonlar.

Safsizliklarindan armdrilan sarj tek yatakh olan hidrokraking reaktoriine
beslenir. Bureaktorde Katalizor, yiiksek sicaklik, yiiksek basing ve hidrojen ortammda
uzun karbon zincirlerinin daha kisa zincirlere kirihmi saglanir. Bahsedilen sicaklik ve
basm¢ degerleri klasik bir hidrokraking prosesine goére daha diisik oldugundan bu
prosese hafif hidrokraking denmektedir. Ikinci reaktdr ¢ikisindaki akm sarji stmak
iizere 151 degistirici agndan gecerek yiiksek basing seperatoriine ulasr. Bu seperatérde
reaktér ¢ikis akimmdaki hidrojen ayrilr ve amin araciig ile igerisindeki kiikiirt
temizlenerek resaykil gaz kompresoriine beslenir. Burada basmglanan hidrojen,

takviye hidrojen kompresoriiniin basmglandirdigi hidrojen ile birleserek reaktor ¢ikis



akimma kars1 wsitilr  ve sarj ile birleserek sarj firmma beslenir. Hidrojenin  bu
dongiisiine resaykil gaz dongiisii adi verilir.

Yiiksek basmng seperatoriiniin sivi kismi dipten algak basmg seperatoriine
gonderilir. Bu seperatdriin tepesinden atilan gaz Rafineride yakit olarak kullanilmak
tizere yakit gaz1 sistemine beslenir. Algcak basing seperatoriiniin sivi kism ise {irlinlere
ayrilmak iizere styrma kolonuna beslenir. Kolon dip kismindan verilen styrma buhari
sayesinde ince uglar kolon tepesine gonderilirken daha agr uglar ise kolon dibinde
kalr. Kolon dibinde kalan iiriin satiy Ozelliklerine uygun olan dizel olarak {iriin
tanklarma gonderilir. Kolonun tepe akmm havah sofutucu ve sogutma suyu ile
sogutularak yogusturulur ve tepe dramma alnr. Bu dramin tepesinden ¢ikan gaz
Rafineri yakit sistemine verilir, dip kismi ise ayristirilmak iizere debutanizer kolonuna
beslenir.

Debutanizer kolonunda LPG iiriiniine uygun kisim toplanmaktadrr. Bu akim
amin ile temas ettirilerek kiikiirdiinden armdmrilir ve satis tanklarma beslenir. Kolon
dip akimi ise daha da ayrigtirlmak {izere nafta splitter kolonuna génderilir. Bu kolonun
tepesinden hafif nafta, dip kismmdan ise agir nafta alnir. Hafif nafta oktan degerinin
artrlmasi i¢in izomerizasyon tinitesine, agwr nafta ise yine oktam artrilmak {izere
platformer iinitesine beslenir ve buradaki iglemlerden sonra benzin {iriin havuzuna
beslenir.

Prosesin genel goriiniimiiniin anlasilabilmesi i¢cin blok akis diyagrami Sekil

2.3’te detayl goriiniimii ise proses akis diyagramu olarak Sekil 2.4’te verimistir.

i |

sarj
Isi Degistirici . Hidrotreater Hidrokraker
. Sarj Firini - -
Agl Reaktora Reaktdri
Resaykil
Hidrojen l
Seperator
A ) Nafta —— Hafif Nafta
Stripper Debutanizer )
Splitter ABIr Nafta

| |

Dizel Uriin LPG Uriin

Sekil 2.3: Blok akis diyagrami.

10



Takviye
H;

Off gaz urun

Y.Basing
Separatori

HEX-6

[Scgutma
Ha A Basing Dizel
Separatoru frGn
Sogutma
Hz;\
Ss Buhar /_\
% ¢
% /
sarj Firini v \—/
Reaktor-1 Reaktor-2
Yakit
L 4\|—/H‘EX-3 S
ik > gaz Urun
Su Off gaz urun
o Hafif nafta
LPG drln arin
Buhar
Reboiler
Siyirma buhar Reboiler buhar
Kolonu

Agir nafta
arin
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Sekil 2.4: Proses akis diyagramu.

Cahgma kapsammnda proses 4 ana boliime ayrilmistir. Bunlar;

e [s1 degistirici ag1
e Sarj firmi
e Reaktorler

e Ayrrma kolonlaridrr.

Bu boliimler hakkinda detayl bilgiler ilerleyen boliimde aktarimugtir.
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2.2.1. Is1 Degistirici Ag1

Rafineri proseslerinin hemen hemen tamammda oldugu gibi hidrotreater ve
hidrokraking prosesleri de enerji tiiketen proseslerdir. Prosesin gerek duydugu enerji
sarj firm kullamlarak saglanr. Firmda tiiketilen enerjinin minimize edilebilmesi i¢in
prosesin 1s1l entegrasyonu ¢alismasi yapilarak reaktor ¢ikismdaki smm en iyi sekilde
sarja aktariimasi saglanarak hem reaktor ¢ikisi ayrma iglemleri i¢in gerekli sicakliga
diigiiriilmiis olur hem de sarj sicakligi firma girmeden 6nce miimkiin olan en yiiksek
sicakha c¢ikariimis olur. Bu 1s1 degisimi, fazlaca sayida esanjoriin yer aldigi 1s1
degistirici agmda gercgeklestirilir.

Is1 degistirici agmda sicak kaynak reaktor ¢ikis akmudr. Bu akimm sicakligi
370-380 °C arasmda olmaktadr. Reaktor ¢ikis akimi ik olarak HEX-1 esanjoriinde
sarj firmma beslenen resaykil hidrojeni sitr. Sonrasmda HEX-2 esanjoriinde sarj
firmma beslenen sarji sitr. HEX-3 esanjoriinde styrma kolonu sarjini isittiktan sonra
HEX-4 esanjoriinde {initeye alnan sarji isitr. Bu sarj ik olarak dizel {iriinle
sitlmaktadr ancak bu esanjor ¢alisma kapsamma alnmmamustr. Bu noktaya kadar
soguyarak gelen reaktér cikis akmm son olarak resaykil gaz kompresoriinde
basmg¢landirilan  hidrojeni sitr. Reaktor c¢ikis akimmmn dismda 11 degistirici
akimmdaki bir diger sicak kaynak ise styrma kolonu dip akmmdwr. Bu akim isisini
styrma kolonu girisine HEX-6 esanjoriinde aktarmaktadr. Is1 degistirici agma ait

sematik ¢cizim Sekil 2.5’te verilmistir.

Algak basing seperator dibi

s \
rma, 4/ Dizel Giriin tanka
kolonu dibi 2 K/ 23
% HEX-6
Sarj Firinina ;
S Firina sarj
Hidrojen - Sarj Resaykil hidrojen

pesonion 2 fl\ AN BN
'\/HEX'I y HEX-2 J HEX-3 KJH

20 Siyirma
kolonu sarji

/\ Yiiksek basing seperator sarji
1 k JH 12

EX-5

Sekil 2.5: Is1 degistirici ag1 sematik gosterimi.
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2.2.2. Sarj Finm

Hidrotreating ve hidrokraking proseslerinin ihtiya¢ duydugu 1s1 sarj firini
kullanilarak saglanir. Bir onceki bolim olan 1s1 degistirici agmnda isitilan sarj ve
resaykil hidrojen sarj firm girisinde birlesir. Resaykil hidrojenin  firm  girigine
verilmesi 6nemli bir avantaj saglamaktadir. Firmn icerisindeki gaz oram arttigi i¢in
isitma iglemi daha rahat yapilabilmektedir. Sarj firmi giris sicaklig tinitedeki yiiklii
olan katalizoriin yas1 ve islenen sarjm miktarma bagh olmakla birlikte Kkatalizor
omriiniin ortalamasmda 280-295 °C arasnda degismektedir. Firm c¢ikis sicakhgi ise
tamamen islenen sarjin kalitesi ve Katalizoriin yas1 ile ilgilidir. Hidrotreater ve
hidrokraker katalizorleri zamanla deaktive oldugundan zaman igerisinde reaksiyon
hiz1 diismektedir. Bu nedenle firm ¢ikis sicakligi yiikseltilerek istenen reaksiyon hizina
ve siddetine erisilebilmektedir. Firmm ¢ikis sicakhgi katalizér 6mriiniin ortalamasinda
340-360 °C arasinda degismektedir.

Frinda yakit olarak Rafineri iinitelerinde {iretilen yakit gazi ile dogalgazin
karismm olan fuel gaz kullamlmaktadir. Sarj firmi1 dogal c¢ekishi olup yanma havasinin
beslenmesi i¢in herhangi bir fan kullandmamaktadr. Firm yanma veriminin yiiksek
olmasi ve termal kayiplarm minimize edilmesi i¢in yanma reaksiyonunda fazla hava
%10 olacak sekilde hava miktar1 kontrol edilmektedir.

Proses firmlarinda genel olarak radyant 1s1 bolgesinde sarj isttilirken
konveksiyon bolgesinde atik 1s1 kullamlarak buhar iretilir, yanma havasi sitilir veya
buhar kizdrilr. Bu iinitede bulunan sarj firmmnda ise konveksiyon bolgesindeki atik
sidan faydalamlarak 11 barg, 240 °C’de kizgm buhar iiretilir. Uretilen bu buhar
tinitede bulunan siyrma kolonunda styrma buhart olarak kullanilir, fazlasi ise
Rafineride diger tnitelerde kullamlmak iizere buhar kollektoriine gonderilir.

Rafinerinin kuvvet santrali tinitesinden alman 56 barg, 110 °C’deki kazan
besleme suyu firmm konvensiyon bdlgesindeki tiiplerde ismdiktan sonra buhar
dramma gelir. Bu drammn dibindeki sivi faz1 yine firmm i¢inde dolasarak buharlasma
isisi1 alr ve drama geri gelir. Drama doniince buhar fazi tepeye, svi1 fazi ise dipte
toplanir. Dram tepesinden alman buhar fazi, kizdiric1 tiiplerde isitilarak kizgm buhar
olarak buhar hattma verilir. Frinda yakit olarak kullanilan fuel gaz igerisinde yaklasik
50 ppm HjS oldugundan firmm bacaya yakm tiiplerinde asit korozyonu olusma riski
bulunmaktadr. Fuel gaz H,S icerigine gore asit ¢iglenme noktasi hesaplandiginda

giivenli operasyon i¢in emniyet payr da eklendiginde 110 °C olmaktadwr. Bu nedenle
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kazan besleme suyu sicakligi 110 °C olarak belirlenmis ve firmda sicakh@in belirlenen

limitlerin altma diismemesi saglanmaktadr. Sarj firmma ait sematik ¢izim Sekil 2.6’da

verilmistir.

HEX-1"ten hidrojen

18

HEX-2'den sarj ) K.; Kazan Besleme Suyu
L e 32 Orta Basingh Buhar
« . <
Reaktore sarj - T Yanma Havas)
Fuel Gaz

Sekil 2.6: Sarj frmi sematik gosterimi.

2.2.3. Reaktorler

Is1 degistirici agmmdan sitilip sarj firmma beslenen ve burada gerekli reaksiyon
sicakhgma getirilen sarj, birinci reaktdr olan ii¢ yatakh hidrotreating reaktoriine
beslenir. Bu reaktdrde {inite sarjmda %1-3 arasinda olan kiikiirt icerigi 10 ppm’in

altma diistirtilir. Hidrotreating reaktoriinde gerceklesen temel reaksiyonlar;

e Kiikiirt, oksijen ve azot giderme
e Olefin, aromatik doyurma

e Metal, halojen gidermedir.

Hidrotreater reaksiyonlar1 ekzotermik oldugundan, reaktor yatak sicakliklarimi
kontrol etmek amaciyla yatak aralarma sogutucu hidrojen verimektedir. Ayrica,
katalizér performansmin takip edilebilmesi i¢in agrlkli ortalama yatak sicakligi
(WABT) izlenmektedir.

Safsizhiklar1 giderilen sarj, hassas olan hidrokraking katalizoriine beslenmeye
hazir hale gelmistir. Tek yatakh olan hidrokraking reaktoriinde sarjn %95 kaynama
noktast degeri diisliriiir. Bunun temel amaci, ham petrol ve vakum distilasyon

tinitelerinde daha agr dizel ve LVGO ¢ekerek kaynama noktas1 ayarmi hidrokraking
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reaktoriinde yapmaktir. Bu sayede ham petrol daha degerli olan beyaz iiriine daha fazla
doniistiirtilebilmektedir. Hidrokraking reaktoriinde yiiksek basmg, sicaklk, hidrojen
ve katalizor ortammnda kraking reaksiyonlar1 gergeklesmektedir. Bu tinitedeki prosesin
hafif hidrokraking olarak isimlendirilmesinin temel nedeni bu proseste basmcm 65
barg iken klasik hidrokraking prosesinde bu basmcmn 180 barg civarmda olmasidir. Bu
nedenle hafif hidrokraking reaktérlerinde reaksiyon siddeti daha hafif diizeyde olup
ince uglara kirlim daha az olmaktadir. Bu sayede dizel ve LVGO sarjmin kii¢iik bir
bolimii LPG ve nafta olarak kaybediimektedir. Reaktor bolgesinin sematik ¢izimi
Sekil 2.7°de verilmistir.

Firindan sarj

.

Hidrotreater Reaktér[)\r_/ HEX-5'e resaykil hidrojen

Hidrokraking Reaktérii

Isi Degistirici Agi

Icak basing seperatér sarji

Sekil 2.7: Reaktor prosesi sematik gdsterimi.

2.2.4. Ayirma Kolonlan

Reaktérden ¢ikan akim 1sismi sarj ve resaykil hidrojene transfer ettikten sonra
irtinlerine ayrilmak tiizere ayrma kolonlarina gonderilir. Reaktoér ¢ikis akmuinda
hidrojenden, H,S ve farkh zincir uzunlugunda hidrokarbonlar yer almaktadwr. Bu
akimdan ik olarak hidrojen ayristmilr. Reaktor c¢ikis akmm yiiksek basmng
seperatOriine almarak burada flag edilir. Dramm tepesinde biriken hidrojen gazi
icerisindeki H,S’in giderilmesi i¢in amin kontaktoriine gonderilir. Temizlenen
hidrojen, resaykil gaz kompresorii ile basinglandirilr ve takviye hidrojen
kompresoriinden gelen hidrojen ile birleserek 1s1 degistirici agma gonderilir. Yiiksek
basmg seperatorii basmnci ayni zamanda reaksiyon basmcmi (sistem basmci) da

belirler. Buradaki basing, takviye hidrojen miktar1 kontrol edilerek ayarlanir.
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Yiiksek basing seperatoriiniin svi kismm algak basing seperatoriine gonderilir. Bu
seperatorde basmg 13 barg’e indirilir. Basing diisiimii nedeniyle flas olan akimin
icerisindeki bir ve iki karbonlu bilesikler seperatdr tepesinden ayrilarak kiikiirt
giderimi i¢in amin kontaktdriine gonderilir. Burada temizlenen gaz, yakit amaclh
kullanilmak {tizere Rafineri yakit gaz1 sistemine yollanir.

Algak basing seperatoriiniin sivi kismi LPG, nafta, kerosen ve dizel tiriinlerini
icermektedir. Aymrma kolonlarinin ilerleyen kisminda {irtinler uygun kaynama
aralklarma gore ayriimaktadr. Ilk olarak siyrma kolonuna beslenen akmm i¢indeki
ince uglar styrma buhar1 yardimiyla kolon tepesine gonderilir. Kolon dip akimi 1s1s1n1
styrma kolonu sarjmna ilettikten sonra dizel {iriin olarak tanka yollanr.

Styrma kolonu tepe drammm gaz fazi yakit gazna yollanirken sivi fazi ileri
ayrisim i¢in debutanizer kolonuna gonderilir. Bu kolonda LPG ve nafta iiriinii
birbirinden ayrilir. Kolon tepesinden alman LPG akmm amin kontaktér ve kum
filtresinden gecirilerek saflastirilir ve {iriin tankma yollanir.

Debutanizer kolonunun dip akimi nafta iirtiniidiir. Nafta tirtinii hafif ve agir nafta
olarak ayriimak tiizere nafta splitter kolonuna gonderilir. Bu kolonunun tepe akim hafif
nafta olarak izomerizasyon {initesine gonderilir. Kolon dip akmm ise agir nafta olarak
reformer prosesine gonderilir. Bu iki akim daha sonra izomerat ve reformat olarak

benzin havuzuna yollanrr. Ayrma kolonu bolgesinin sematik cizimi Sekil 2.8’de

verilmistir.

LPG Uriin

Hafif Nafta Uriin

HEX-3'ten [~~~ ———
[Siyirma kolonu sarji - ——————
—
Debutanizer
_______ Kolonu

R N ; Naftal

Siyirma buhari plitter Kolonu|
tyirma Kolonu

Agir Nafta Urtin

HEX-6'ya dizel Griin

Sekil 2.8: Ayrrma kolonlar1 sematik gosterimi.

16



3. PROSES SIMULASYONU CALISMASI

Tez ¢aligmas1 kapsaminda dizel hidrotreater ve hafif hidrokraking prosesinin
simiilasyon c¢ahsmasit Aspen HYSYS programi kullanilarak gerceklestirilmistir.
Calsmada yapilan kiitle ve enerji denklikleri ile ekserji veriminde kullanilacak
parametreler simiilasyon programmdan elde ediimistir.

Simiilasyon ¢aligmasi1 hazirlanrken ik olarak komponent ve termodinamik
paket secimleri gerceklestirilmistir. Proseste yer alan saf bilesikler simiilasyon
programma tammlanmistr. Kompozisyonu bilinmeyen akimlarm tanimlanmasinda
simiilasyon progranm altyapismda bulunan kaynama sicakbk aralklar1 i¢in
hazirlanmig olan paketler sisteme eklenmistir. Termodinamik paket olarak ise Peng-
Robinson seg¢ilmistir.

3.1. Is1 Degistirici Ag1 Simiilasyonu

Is1 degistirici agy, iinitede enerji tiiketiminin disiiriilmesi ve akimlarm gerekli
sicakhfa disiiriilmesini saglamak amaciyla kullamlmaktadr. Sistemde bulunan
toplam 6 adet esanjorun simiilasyonu saha dizayn bilgileri kullanilarak yapiimistr. Bu
veriler ekipman dizayn dokiimanlarmdan almmustr. Bu bilgiler arasmda; esanjor
TEMA tipi, tlip ¢aplari, tiip uzunluklar1 vb. yer almaktadir.

Is1 degistiricilerin  simiilasyonu yapilirken Aspen HYSYS icerisinde yer alan
“Rigorous heat exchanger” modeli kullanilmigtwr. Simiilasyon programma girilen
veriler bir esanjor i¢cin 6rnek olmasi adma Tablo 3.1°de verilmistir.

Is1 degistirici simiilasyonlarmin basarii olup olmadiginin anlagilabilmesi i¢in
sicak ve soguk akimlarm c¢ikig sicakliklari kullanilmistir. Esanjor kirlilik faktoriine
deneme yaniima seklinde miidahale edilerek cikis sicakliklar1 saha verisi ile ayni
degere getirilmistir.
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Tablo 3. 1: HEX-1 Is1 degistirici 6zellikleri.

HEX-1 Is1Degistirici Ozellikleri

TEMA Tipi DJU
Tiip Capr, mm 19.05
Tiip Sayis1, adet 1380
Tiip Uzunlugu, mm 6096
Shell Capi, mm 1310

Shell Sayisi, adet 2

Is1 Degistirici Malzemesi Karbon ¢elik

Calculation mode Simulation Recent Previous @ Setting Plan Tube Layout
Configuration
TEMA Type D- - I - u- - DU D
Tube layout option New ) loy - New (optimum) layout New (optimum) layout
Location of hot fluid Shell side Shell side Shellside -] =}
Tube OD / Pitch mm /[ 1905 /254 1905/ 254 805/ 254
Cm o o [T D
Tubes are in baffle window Yes - Yes Ves G © =
Baffle type Single segmental - Single segmental Single segmental
Baffle cut orientation Vertical - v v
Default exchanger material Carbon Steel  + || Carbon Steel Carban Steel
Size
Sy Sct default Stream Temperatures
Shell ID / OD mm ~|[1230 / 20/ 130 20/ 160 g
Tube length mm ~|/6096 6096 509 3
Baffle spacing center-center mm ~|[250 250 250 =
Number of baffles 18 18 B 2
Number of tube / passes 1380 /e B /6 B0 /6 I T
Shells i series 2 2 2 g 2
Shells in parallel 2 2 2 Q: 2
Overall Results [
© 0 4 1de+0d
/ Tubeside 0634 /07305 06304 /07305
Total cost (all shells) Dollar(US) ~ 1297132 1297132 e

Sekil 3.1: Is1 degistirici ag1 simiilasyon giris ekrani.

3.2. Sarj Finm Simiilasyonu

Sarj firmi tinitede gergeklesen reaksiyonlarm gerceklesebilmesi igin gerekli
sicakliga ulasilabilmesi amaciyla kullanilmaktadir. Uniteye alman taze sarj wsitilip
hidrojenle birlestikten sonra sarj firmma beslenir. Reaktorde bulunan katalizoriin yas,
aktivitesi ve istenen lriin Ozellklerine gore firm ¢ikis ve dolayisiyla reaktor giris
sicakligl ayarlanmaktadir.

Sarj firmi Aspen HYSYS programmnda simiile edilirken 1sitict paketi
kullamlmigtr. Simiilasyon baz hesaplamalarnda kullanilan saha verisinde yer alan
firm ¢ikig sicakh@i sisteme tanitilarak firnda tiiketilecek 1s1 miktarmin hesaplanmasi

saglanmustir. Simiilasyon c¢iktismdan alman is1 miktary, firm verimine boliinerek firina

18



verilen 1s1 miktar1 hesaplanmistir. Hesaplanan deger saha verisinde yer alan yakit
miktar1 ile kiyaslandiginda 1l giic degerlerinin aym oldugu goriilmiistiir.
Frmn simiilasyonunda sisteme tamitilan bir diger parametre ise firmdaki basmng

diistisii olmustur. Simiilasyonda bu deger 7 barg olarak belirlenmistir.

3.3. Reaktor Simiilasyonu

Sistemde yer alan reaktér bolimii kimyasal reaksiyonlarm gergeklestigi
boliimdiir. Ilk reaktérde hidrotreating reaksiyonlar1 gergeklesirken ikinci reaktorde yer
alan kraking katalizorii araciligiyla hafif hidrokraking reaksiyonlar1 gergeklestirilir. Bu
reaksiyonlarn gergeklesebilmesi i¢in yiiksek basmng ve sicaklik ile hidrojen ortami
gerekmektedir.  Hidrotreating reaksiyonlarda  kiikiirt, azot vb. safsizhklar
giderilmektedir. Hafif hidrokraking reaksiyonlarmda ise agir hidrokarbonlarin bag
yapilant kirilarak daha az karbon sayili hidrokarbonlara doniistiiriilmektedir. Reaktor
cikis akimi 1s1s11 aktarmasi amaciyla ilk olarak 1s1 degistirici agma gonderilmektedir.
Sonrasinda soguyan reaktor ¢ikis akim yiiksek basmg¢ separatdriine beslenir. Bu
sistem bir ayrma kolonu gibi goriinse de simiilasyon programmnda reaktoér boliimii
icerisinde gosterilmistir. Yiiksek basing separatorii tepesinden reaktor ¢ikis akmminda
yer alan hidrojen ¢ekilir. Bu hidrojen igerisindeki H»S giderildikten sonra resaykil
hidrojen olarak beslenmek iizere resaykil hidrojen kompresoriine gonderilir. Yiiksek
basing separatorii dip akimi algak basmng separatoriine gonderilir. Bu separatorde ise
sistemde kalan hidrojen ve metan/etanin ayrigtirilmasidiwr. Algcak basmg separatorii
tepesinden alnan bu akim rafineri yakit gazi sistemine verilmektedir. Separatdr dip
akmu ise distile edilmek ve istenilen kalitede {irlin liretmek amaciyla ayrma kolonu

bolgesine gonderilir.

[
H2 | HPS
makeup Purge
Diesel |
Feed HPS
Liquid
Reactor Section

Sekil 3.2: Reaktor bolgesi simiilasyon goriintiisii.
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Reaktor bolgesi Aspen HYSY'S programinda simiile edilirken hidrokraker paketi
kullanilmistir. Bu paket igerisinde ayrica hidrotreater ve yiiksek basmng separatorii de
yer almaktadr. Simillasyon programma en c¢ok girdi reaktér bolgesinde
saglanmaktadrr. Ik olarak sisteme reaktor bolgesinin tek kademeli hidrokraker oldugu
girilmistir. Devaminda hidrotreater ve hidrokraking Kkatalizor yatak sayilari girimistir.
Hidrotreating reaktorii 3 yataktan olusurken hidrokraking reaktorii tek yataktan
olusmaktadir. Yatak sayis1 tammlandiktan sonra bu yataklarda yer alan katalizorlerin
aktivite ve miktar bilgisi firma tarafindan saglanan bilgiler kullamlarak girilmistir. Son
olarak yiiksek basing separatorii basing ve sicaklk degerleri sisteme girimistir.

Buradaki basmg degeri ayrica reaktor basm¢ degerini de belirlemektedir.

3.4. Ayirma Kolonlan Simiilasyonu

3.4.1. Siyirma Kolonu Simiilasyonu

Siyrma kolonu, sistemde bulunan ik distilasyon kolonudur. Sistemin temel
amact Unitede tretilmesi hedeflenen dizelin kolon dipten ahnmasi, diger ince
hidrokarbon ve H,S’in kolon tepesinden almmasidir. Kolonun performansi {initenin
asil amaci olan dizel kiikiirt giderme ve parlama noktasi ayarlama performansm direkt
etkilediginden olduk¢a kritiktir.

Styrrma kolonu tepesinden dizelden ince hidrokarbonlar toplanir. Tepe dramu {ist
cikismdan metan ve etan almarak rafineri yakit gaz sistemine beslenir. Tepe drami
dip bolgesinde ise yakit gazindan agr, dizelden ince hidrokarbonlar toplanir. Bu
karisim, distile edilmek tizere debutanizer kolonuna beslenir.

Nafta splitter kolonu Aspen HYSYS programinda simiile edilirken programda
yer alan distilasyon kolonu paketi kullamlmistr. Kolon tanitiirken 1 adet kondanser
ve styrma igleminin  gergeklestirilmesinde kullamlan orta basm¢h buhar tamtimistir.
Kolon styrma operasyonunda 11 barg, 240 °C ozellikte buhar kullamlmaktadir.
Buharm geri doniisii kondanse olarak kuvvet santraline gonderiimektedir. Kolon

kondanseri olarak ise havali sogutucu kullanilmaktadir.
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Sekil 3.3: Styrma kolonu simiilasyon goriintiisii.

Kolon simiilasyonunda en 6neml parametreler tepsi sayist ve sarjm verildigi
tepsi numarasidir. Siyrma kolonu toplam 30 tepsi ve 10.tepsinin sarj tepsisi olarak
simiile edilmigtir. Kolon tepe basmci 7.2 barg, kolon dip basmci ise 8.2 barg olarak
belirlenmistir. Kolonda yer alan tepsi tipi “sieve” olarak segilmistir. Girisi yapilan
parametrelerin goriintiisii Sekil 3.4’te verilmistir.

TED Column: Stripper / COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson

Design | Parameters | Side Ops | Intemals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |

Design Column Mame  Stripper Sub-Flowsheet Tag coLt Congdenser
s Total @ Partial Full Reflux
Monitor
Specs Condenser Energy Stream
Specs Summary (Qcondenser - ) peiap owvap |
Subeooling - 0.0000 kg/em2 ~ Overhead Outlets
Notes —_—
~— Stripper Top -
1
Optional Inlet Streams
s P cond Optional Side Draws
Stream Inlet Stage Num et | 7,200 keg/cm2.
From LP Separato  10_Main TS~ * Stages Stream Type Draw Stage
<< Stream 5> S n=[ 30 water W Condenser
Pn << Stream >

Bottom Stage Inlet

[Stripping Steam  +| . 8200 kg/em2_

n
Bottoms Liguid Outlet
Stripper Bottom -

Sekil 3.4: Siyrma kolonu simiilasyon parametreleri.

Styrma  kolonunda kritikk olan parametre dip {iriinii olan dizelde parlama
noktasmin istenen degerde olmasidir. Bu parametre ince hidrokarbonlarm dipte
kalmadig1 ve kolon tepesinden alindigini gostermektedir. Simiilasyona girilen degerler
arasmda kolon tepe sicakh@r ve styrma buhar1 miktar1 yer almaktadir. Bu degerler
kullanilarak elde edilen ¢iktilar incelendiginde flash noktasmm ve ASTM D-86 T%95
degerinin beklenen noktada oldugu goriilmiistir.
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3.4.2. Debutanizer Kolonu Simiilasyonu

Debutanizer kolonunda siyrma kolonu tepesinden alman ve farkh karbon
sayismdan olugan karigim ii¢ akima ayristirilir. Kolonun tepe drammm {iistiinden metan
ve etan ayristirilarak rafineri yakit gazi sistemine beslenir. Tepe drammm dip iriinii
ise LPG’dir. Debutanizer kolon dibinde ise hafif ve agr nafta karismm bulunmaktadir.
Bu akim daha sonra ayristirilmak {izere nafta splitter kolonuna goénderilir.

Nafta splitter kolonu Aspen HYSYS programinda simiile edilirken programda
yer alan distilasyon kolonu paketi kullanilmistir. Kolon tanttiirken 1 adet reboiler ve
1 adet kondanser tanitimigtr. Kolon reboilermda 38 barg, 280 °C o6zellikte buhar
kullanilmaktadwr. Buharm geri doniisii  kondanse olarak kuvvet santraline
gonderilmektedir. Kolon kondanseri olarak ise havah sogutucu kullanilmaktadir.

eC4 Off Gass to
ine

To Condenser —
—C—Come® DeC4
- Q DeCa_SW
Main Reflux CondenseHCR DeC4
—_ LPG
Strip Ovhd + SD Liq ffe

DeC4

- DeC4|

\ ) Reboiler

To
Reboiler DeC4 Btms to Nap Splitter

Sekil 3.5: Debutanizer kolonu simiilasyon goriintiisii.

Kolon simiilasyonunda en onemlh parametreler tepsi sayist ve sarjm verildigi
tepsi numarasidr. Nafta splitter kolonu toplam 30 tepsi ve 15.tepsinin sarj tepsisi
olarak simiile edilmistir. Kolon tepe basmci 10 barg, kolon dip basmnci ise 10.3 barg
olarak belirlenmistir. Kolonda yer alan tepsi tipi “sieve” olarak secilmistir. Girigi
yapilan parametrelerin goriintiisii Sekil 3.6’da verilmistir.
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1) Column: Debutaniser / COL3 Fluid Pkg: Basis-1/ Peng-Rebinson

SpecsSummary| | Q_condenser -
Subcooling - 0
Notes

Design | Parameters | Side Ops | Intemals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |
Design ColumnName  Debutaniser Sub-Flowsheet Tag coLs Condenser
Connections Total @ Partial Full Reflux
Monitor
Specs Condenser Energy Stream

Delta P LPG
1.0006-001 kg, Overhead Outlets

3

Inlet Streams.

Num of
Stream Inlet Stage Stages
To Debutanizer 15_Main TS n= 30

<< Stream >3>

LPG to Amine
< >
P cond Optional Side Draws
10.00 ke 2
g/cm2.. Stream Type Draw Stage
DeC4_SW. W Condenser
Preb << Stream >>

1030 kg/cm2. Reboiler Energy Stream

n-1
N <€ Qreboiler -
n=1 Delta P Bottoms Liquid Outlet
+ -2.700 kg/em2 Naphtha -]

Sekil 3.6: Debutanizer kolonu simiilasyon parametreleri.

Debutanizer kolonunun tepe iiriinii olan LPG igerisinde biitandan agr tiriinler ile

dip {irlinii olan naftadaki blitandan hafif {irlinlerin miktar1 kritik parametredir. LPG

icerisinde biitandan agir tiriinler olmasi durumunda {iriin spektleri saglanamayacaktir.

Yine aym sekilde kolon dibindeki nafta i¢erisinde biitan ve ince hidrokarbonlar olmasi1
durumunda benzin iiriinlerinde oktan kaybi olacaktir. Bu nedenlerle kolon performansi

olarak bu iki parametre kritik O6neme sahip olmaktadwr. Simiilasyon icerisine saha

analizinden alman tepe C5 i¢erigi ile dip C4 igerigi girilmistir. Simiilasyon c¢iktisindan

alman refliiks miktary, reboiler yiikii ve tepsi sicaklk profili incelendiginde saha

verileri ile uyumlu oldugu goriilmiistiir.

A

Sicaklik, °C
8

400 T T T
[ 5 10 15

20 25 30

Tepsi numarasi

Sekil 3.7: Debutanizer kolonu sicaklk profili.
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3.4.3. Nafta Splitter Kolonu Simiilasyonu

Nafta splitter kolonunda debutanizer kolonu dibinden alman nafta hafif ve agir
olmak iki akima ayristmilr. Kolonun tepesinden alman hafif nafta izomerizasyon
iinitesinde izomerat liretimi i¢in kullanilirken kolon dip {irlinii olan agr nafta iiriinii ise
reformer tinitesinde oktan says1 yiiksek olan reformata doniistiiriiliir.

Nafta splitter kolonu Aspen HYSYS programmnda simiile edilirken programda
yer alan distilasyon kolonu paketi kullaniimistir. Kolon tanitilirken 1 adet reboiler ve
1 adet kondanser tanitimistir. Kolon reboilermda 38 barg, 280 °C ozellikte buhar
kullamlmaktadir. Buharm geri doniisii kondanse olarak kuvvet santraline
gonderilmektedir. Kolon kondanseri olarak ise haval sogutucu kullanilmaktadir.

L e Qcond

o |

B

(3]
(o))

Sekil 3.8: Nafta splitter kolonu simiilasyon goriintiisii.

Kolon simiilasyonunda en oneml parametreler tepsi sayist ve sarjm verildigi
tepsi numarasidir. Nafta splitter kolonu toplam 40 tepsi ve 21.tepsinin sarj tepsisi
olarak simiile edilmistir. Kolon tepe basinci 2 barg, kolon dip basmci ise 2.3 barg
olarak belirlenmistir. Kolonda yer alan tepsi tipi “sieve” olarak secilmistir. Girigi
yapilan parametrelerin goriintiisii Sekil 3.9°da verilmistir.
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Column Name HCR MNap Splitter Sub-Flowsheet Tag coL4 Condenser
Total @ Partial Full Reflux

o
Condenser Energy Stream =

Delta P s

—————
Q_Cond_Nsplit - -
0 1.000e-001 kg, Overhead Outlets
\l-/ HCR LN -
- S
1 - =
> Pcond Optional Side Draws
Inlet Streams Num of 2000 kgfem2. - - —
Stream Inlet Stage Stages Team ype raw Stage
<< 5t B w Conden
HCR Map Split Fee 21_Main TS n= 40 St"eam ondenser
<< Stream >> Preb << Stream >>
2.300 kg/cm2_ X
n-1 Reboiler Energy Stream

n <€ | Q_Reb_NSplit -
n+1 Delta P Bottoms Liquid Outlet
$ 0.0000 kg/cma HCR HN -

ey
v

Sekil 3.9: Nafta splitter kolonu simiilasyon parametreleri.

Nafta splitter kolonunun en temel gorevi, nafta karisim sarjini istenen kaynama
ozelliklerinde hafif ve agir nafta olarak ayrmaktr. Bu noktada hafif ve agr nafta icin
istenen ayrigim kalite parametreleri simiilasyona girilmistir. Hafif naftanm ASTM D-
86 %95 kaynama noktast 65 °C, agr naftann D-86 %5 kaynama noktasi ise 77 °C
olarak tanimlanmistrr. Belirlenen bu sicakliklar sayesinde iki akim arasmda girigim
olmamas1 saglanmaktadr. Kolon tepe ve dip tepsileri arasinda sicakligin degisimi de
program tarafindan verilmektedir. Bu sicaklk profili ile iinitedeki ger¢ek durum
kiyaslanarak simiilasyon sonuglari incelenebilmektedir. Refliiksiin verildigi 5.tepsi
sicakh@r simiilasyon programmda 99 °C olarak bulunmustur. Saha verilerinde de bu

sicaklik birebir teyit edilmis ve dogru oldugu goriilmiistiir.

140.0
. | e
- ]
5’_,:' 120.0 . e 1
N . =y
Y, 1ﬂc._g__7m5ugg-:-.ﬂ#ﬂ_'ﬂﬂ.
X 2000 4
[} o4/
o
40.00 — =T T T T T T T T T
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45

Tepsi numarasi

Sekil 3.10: Nafta splitter kolonu sicaklik profili.
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4. KUTLE, ENERJI ve EKSERJI ANALIZI
SONUCLARI

Kiitle, enerji ve ekserji denklikleri ile simiilasyon ¢iktilarmm daha rahat
anlasilabilmesi i¢in akimlarm numaralandirilmasiyla hazirlanan proses akis semasi
Sekil 4.1’te verilmistir.

35 Y.Basing
Separatoru

HEX-6
A.Basing 23

Separatoru

37

39
6
: 22

Sarj Firini \—/ \—/

Reaktor-1 Reaktor-2

4\"/;&-3 32

v

Siyirma
Kolonu

Debutanizer

Nafta Splitter

Sekil 4.1: Akimlarm proses akis semastile gdsterimi.
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4.1. Proses Geneli Kiitle ve Enerji Denklikleri

Simiilatér kullanillarak hazirlanan {inite modeline saha oOlgiimleri girilmigtir.
Modelin giivenirligi sistemden farkli yiliklerde alman saha Olglimleri ile simiilasyon
cahsmasmm sonuglari kiyaslanarak dogrulanmustir.

Proses simiilasyon programi kullanilarak tiim proses genelinde kiitle denkligi
hesaplanmustrr. Kiitle denkliginin sonuglar1 Tablo 4.1.’de verilmistir. Ayrica, kiitle ve
enerji denklikleri teorik olarak tekrar hesaplanmis ve sonuglar kiyaslanmistr. Sonuglar
arasmda fark buluinmadigindan ekserji denkligi boliimiinde proses simiilasyon
programmdan alman entalpi ve entropi degerleri kullamlmistwr. Tez cahsmasi

kapsammda kiitle, enerji ve ekserji hesaplamalarmda kullanilan formiiller Ek-B’de

verilmistir.

Tablo 4. 2: Simiilasyon calismasi kiitle denkligi sonuglar.

Girdiler (kg/h) Ciktilar (kg/h)
1 Sarj 307900 23 Dizel Uriin 270700
38 Kazan Besleme Suyu | 18000 31 LPG Uriin 2886
35 Takviye Hidrojen 7997 34 Kirli Su 7802
28 Styirma Buhari 8750 32+33+15 Off Gaz Uriin 10730
29+30 Yiiksek Basmc¢liBuhar | 9850 25 Hafif Nafta Uriin 6918
26 AgirNafta Uriin 23420
39 Orta Kademe Buhar | 18000
40+41 Kondanse 9850
Toplam | 352497 350306

4.2. Ozet Akim Tablosu

Tezde ¢alsilan proses simiilasyon modeli kurularak, sahadan farkh operasyon
kosullarmda alnan oOlgiimler kullanilarak model ¢oziilmiistiir.

Simiilasyon c¢ahgmasi kapsammda olan akimlarm basing, sicaklik, kiitlesel akis,
entalpi, entropi ve ekserji terimleri 6zet akim tablosu olarak Tablo 4.2, Tablo 4.3,
Tablo 4.4, Tablo 4.5 ve Tablo 4.6’da verilmistir.
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Tablo 4. 2: Akim degerleri-1.

Parametre Birim 1 2 3 4 5 6 7 8 9
Basmg bar(g) 78.8 77.6 77.0 77.0 70.0 66.5 65.0 64.9 64.4
Sicaklik °C 85.0 189.0 290.3 300.0 358.0 371.0 378.7 3324 284.5

Kiitlesel Akis kg/h 307,900.0 | 307,900.0 [ 307,900.0 | 365,400.0 | 365,400.0 | 379,200.0 | 379,200.0 | 379,200.0 | 379,200.0
Entalpi kJ/kg -2003.0 -1770.0 -1506.0 -1239.0 -992.4 -877.3 -809.1 -1021.0 -1235.0
Entropi ki/kgK 24 3.0 35 7.1 75 7.9 8.1 1.7 74

Fiziksel Ekserji kj/kg 20.2 83.5 193.7 634.3 750.5 830.3 877.6 766.1 660.4

Kimyasal Ekserji kj/kg 43639.1 43639.1 43639.1 44057.5 44057.5 43973.8 43973.8 43973.8 43973.8
Ekserji Akis1 kKWh 3734082.1 | 3739497.7 | 3748923.7 | 4536219.7 | 4548014.0 | 4719371.7 | 4724351.7 | 4712607.0 | 4701472.2
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Tablo 4. 3: Akim degerleri-2.

10

11

Parametre Biirim 12 13 14 15 16 17 18
Basing bar(g) 63.8 63.3 62.8 80.0 130 13.0 13.0 79.8 79.6
Sicaklk oC 226.7 1751 152.4 75.0 450 450 450 150.4 3437

KiitleselAkis | kg/h | 379,2000 | 3792000 | 3792000 | 654970 | 3137030 | 15450 | 3121580 | 57,5000 | 57,500.0
Entalpi kilkg | -14690 | -16580 | -1737.0 | -17270 | -21190 | -25120 | -21180 | -1208.0 188.1
Entropi kilkgk | 6.9 6.5 6.4 21.7 2.1 10.7 2.0 230 258

Fiziksel Ekserji | ki/kg 558.2 487.1 461.3 2332.0 7.0 511.3 4.0 2447.0 3034.0

KimyasalEkserji | kilkg | 439738 | 439738 | 439738 | 753120 | 426360 | 489060 | 426360 | 753120 | 753120

Ekserji Akist | KWh | 4690708.2 | 4683219.0 | 46805014 | 1412624.7 | 37158984 | 212083 | 3697337.0 | 1241984.0 | 1251359.7
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Tablo 4. 4: Akim degerleri-3.

Parametre Birim 19 20 21 22 23 24 25 26 27
Basing bar(g) 12.8 12.6 131 8.2 1.7 10.3 2.0 2.3 20.0
Sicaklik °C 143.3 247.7 100.0 226.3 127.5 180.5 40.0 131.0 3.0

Kiitlesel Akig kg/h | 312,158.0 | 312,1580 | 38,680.0 | 270,700.0 | 270,700.0 | 30,340.0 6,918.0 23,420.0 1,764.0
Entalpi kJ/kg -1902.0 -1619.0 -2123.0 -1713.0 -1961.0 -1818.0 -2208.0 -1948.0 -4684.0
Entropi ki/kgK 2.6 3.2 0.7 3.3 2.7 0.6 -15 0.6 10.7

Fiziksel Ekserji kj/kg 44.3 147.3 27.6 1158 32.3 79.8 1.0 35.8 209.5

Kimyasal Ekserji | kj/kg 42636.0 42636.0 43095.2 43095.2 43095.2 43095.2 43095.2 43095.2 49992.8
Ekserji Akis1 kWh | 3700829.9 | 3709763.7 | 463330.2 | 3249227.1 | 3242945.4 | 363869.6 82816.6 280591.2 24599.1
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Tablo 4. 5: Akim degerleri-4.

Parametre Birim 28 29 30 31 32 33 34 35 36
Basing barg) | 105 38.0 38.0 10.0 7.2 10.0 7.2 80.0 80.0
Sicaklik oC 220.0 280.0 280.0 50.0 50.0 50.0 50.0 75.0 75.0

Kiitlesel Akis | kg/h | 87500 | 60000 | 38500 28860 | 37260 54500 | 7,802.0 79970 | 57,500.0
Entalpi kilkg | -130400 | -12980.0 | -12980.0 | -25520 | -24520 | -23080 | -157200 | -1727.0 | -1727.0
Entropi kilkgk | 9.4 9.0 9.0 18 48 35 33 217 217

Fiziksel Ekserji | ki/kg 879.4 1059.0 1059.0 64.2 146.0 119.4 51 2332.0 2332.0

Kimyasal Ekserji | ki/kg 896.2 896.2 896.2 430952 | 45187.2 | 430952 50.1 753120 | 753120
Ekserji Akist | kWh | 43157 3258.7 2091.0 | 345094 | 469199 | 65530.1 119.7 1724775 | 1240147.2
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Tablo 4. 6: Akim degerleri-5.

Parametre Birim 37 38 39 40 41
Basing bar(g) 80.0 56.0 105 38.0 38.0
Sicaklik °C 75.0 110.0 240.0 248.0 248.0

Kiitlesel Akig kg/h 13800.0 18000.0 18000.0 6000.0 3850.0
Entalpi kJ/kg -1727.0 -15470.0 -12990.0 -14850.0 -14850.0
Entropi ki/kgK 21.7 4.1 9.5 55 55

Fiziksel Ekserji kj/kg 23320 50.9 896.2 274.2 274.2
Kimyasal Ekserji ki'kg 75312.0 50.0 527.0 896.2 896.2
Ekserji Akis1 kWh 297635.3 504.7 7116.0 1950.7 1251.7




4.3. Ekserji Hesaplamalan

Kiitle denkliginin yapiimasmin ardindan proses simiilasyon programmdan elde
edilen entalpi ve entropi degerleri kullanilarak ekserji denkligi ve analizi yapimustir.
Buradan elde edilen fiziksel ekserji degerleri ile proses simiilasyon programmda alnan
ekserji degerleri arasmda fark bulunmadigindan simiilasyon programmda elde edilen
fiziksel ekserji degerleri ile hesaplamalar gerceklestiriimistir.

Enerji bir sistemden almabilecek is miktarmi temsil ederken, ekserji bir sistemin
cevresi ile fiziksel ve kimyasal olarak dengeye gelene kadar almabilecek maksimum
faydah is miktaridir. Enerji temel olarak termodinamigin 1. kanununa dayanirken,
ekserji termodinamigin 1. ve 2. kanunu beraber temel almaktadir. Bu nedenle ekserji
analizinde sistemdeki entropi kayiplar1 da dahil olmaktadr [Jaimes etal., 2012],[Leal-
Navarro et al., 2019].

Ekserji analizi yapilirken kabul yapiimasi gereken ¢evre sicakligi ve basmci

srrastyla 1 atm ve 25 °C olarak almmigtir. Cevre kosullarmin kompozisyonu ise;

o Ny: %76.5
¢ O, %20.6
e H,0: %1.9
e Ar: %0.9

¢ CO3: %0.03

olarak belirlenmistir.
Ekserji denkliginin ¢ikarilmasnda termodinamigin 1. ve 2. kanun formiilleri
kullamlmaktadir. Bu denklikler asagida verilmistir [Dincer et al., 2004].
e Termodinamigi 1. kanun denkligi:
AEx + AE, +AU = [dQ+ W (4.1)
e Termodinamigi 2. kanun denkhgi:

2s =240 (4.2)
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Ekserji denkligi:

E,—F = [ (1-2)dQ —[W - po(V, — )] =Ty +0 (4.3)

Ekserji akismmn belirlenmesinde fiziksel ekserji kadar kritikk olan bir diger
parametre ise kimyasal ekserjidir. Kimyasal ekserji, akiskanin referans kabul edilen
ortamm kompozisyonuna ulasana kadar elde edilecek maksimum isi gostermektedir.
Kimyasal ekserji degerlerinin hesaplamalari olduk¢a kompleks olmakla birlikte Jan
Szargut tarafindan yapilan hesaplamalar sonucunda elde edilen tablolar araciigiyla
maddelerin standart kimyasal ekserji degerleri hesaplanabilmektedir.

Szargut tarafindan hazirlanan tablolarda bulunmayan ve yakit kaynagi olarak
kullanllan maddeler i¢in alt veya iist 1s11 degerlerine gére bir katsayr ile kimyasal
ekserji degerleri belirlenebilmektedir [Szargut, 2005], [Rosen et al., 2003],

Tez ¢cahsmas1 kapsammda kompozisyonu bilinmeyen {inite sarj, reaktor giris ve
cikist gibi akimlarda kimyasal ekserji degerlerinin hesaplanmasinda Zoran Rant
tarafindan gelistirilen formiil kullanilmistir.

E.p = —0.975A,H° (4.4)

Bir onceki bolimde yer alan akim degerlerindeki kimyasal ekserji degerlerinde
buhar ve firm yakit gazi hari¢c olan akimlarda simiilasyon programmdan alnan alt 1s1l
degerleri kullamilmistrr. Buhar, kazan besleme suyu ve firm yakit gaz olarak alman
metan i¢in ise EK-C’de verilen ve Szargut tarafindan hesaplanan standart kimyasal
ekserji degerleri kullanilmigtr. Kimyasal ekserji degerlerinin fiziksel ekserji ile
kiyaslandiginda ¢ok biiyikk olmasi, bu degerlerin belirlenirken hata olugabilmesi
nedeniyle ekipman baznda ekserji kayip degerleri hesaplanrken kimyasal ekserjinin
gerekliligi tekrar degerlendirilmistir. Ayrica, tez ¢ahgmasi kapsaminda fiziksel ve
kimyasal ekserji ile kiyaslandiginda c¢ok diisiik degerlere sahip olmalari nedeniyle
kinetik ve potansiyel enerji degisimleri ihmal edilmistir [Hepbasl, 2008], [Nuhu,
2012].

Is1 degistiricilerde gerceklestirilen ekserji kayp hesaplamalarnda; esanjoriin
sicak ve soguk tarafindaki akmmlarm kompozisyonlar1 giris ve c¢ikig arasinda
degismediginden bu ekipmanlar i¢cin yapilan hesaplamalarda sadece fiziksel ekserji
degerleri kullanilmistir.
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Bir diger ekipman olan sarj firmmnda ise yanma reaksiyonu gerceklestifinden
kimyasal ekserji 6nemli bir parametre olmaktadwr. Ekserji analizi performansinin
optimize edilmesi amaciyla firmm soguk tarafi olan sarj akimnda firm icerisinde
kompozisyon degisikligi olmadigindan sadece fiziksel ekserji degeri kullamlmistir.
Ancak, firmda yakit olarak kullamlan metanin fiziksel ekserjisinin yanmnda kimyasal
ekserji degeri de 6nemli olmaktadir. Bu nedenle metan akimmm kimyasal ekserji
degeri Ek-C’de verilen standart kimyasal ekserji degeri kullanilarak hesaplanmustir.
Frmm konveksiyon bolgesinde yer alan buhar {iiretecinde ise kazan besleme suyu
kullanilarak orta basing¢h buhar iiretilmektedir. Bu iki akimmn kimyasal ekserji degeri
de EK-C’de yer alan standart kimyasal ekserji degerleri kullanilarak hesaplanmustir.

Prosesin son boliimii olan seperasyon kisminda ise kolonda sadece fiziksel ayrim
oldugundan, bir diger deyisle ¢ikis akimlarmin toplamn ile giris akiminin
kompozisyonu arasmda fark olmadigindan, kolondaki ekserji kayp degeri fiziksel
ekserji olarak sadelesmektedir.

Tez kapsammdaki proseste kimyasal reaksiyon sadece reaktorlerde
gerceklesmektedir. Burada giris ve ¢ikistaki kompozisyon farkh oldugundan kimyasal
ekserjideki degisim onemli olmaktadir. Bu nedenle reaktor giris ve ¢ikis akimlarinda
alt 1511 degeri kullanilarak kimyasal ekserji hesaplanmustr. Reaktér girisindeki
hidrojen i¢in ise Ek-C’de yer alan standart ekserji degeri kullaniimigtir.

4.4. Ozet Ekipman Tablosu

Tablo 4.3, Tablo 4.4, Tablo 4.5 ve Tablo 4.6’da paylasilan 6zet akim tablolarinda
bulunan sonuglar ve tezin 4.3. boliimiinde anlatilan ekserji denkligi yontemleri
kullamlarak proseste bulunan ekipmanlarm ekserji dengeleri yapilmis ve ekserji

verimleri hesaplanmistr. Bahsedilen sonuglar Tablo 4.7’de verilmektedir.
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Tablo 4. 7: Ekipman ekserji hizi sonuglart.

i | iy |0
HEX-1 11,745 9,376 2,369
HEX-2 11,135 9,426 1,709
HEX-3 10,764 8,934 1,830
HEX-4 7,489 5416 2,074
HEX-5 2,718 1,837 881
HEX-6 6,282 3,493 2,789
Firin 24,599 16,021 8,579
Reaktor 7,598 1,489 6,109
Si1yirma Kolonu 14,910 9,166 5,744
Debutanizer Kolonu 2,061 905 1,156
Nafta Splitter Kolonu 1,805 235 1,570
Toplam 34,809

Tablo 4.7°de Ozetlenen ekserji kayip sonuglar1 incelendiginde en biiyiik kaybin
firmda oldugu goriilmektedir. Bunun en biiylik sebebinin firmda gerceklesen yanma
reaksiyonu sebebiyle kimyasal ekserjideki degisim oldugu diisiiniilmektedir. Frmdan
sonra en bliyik kaybm ise reaktdr ve siymma kolonunda oldugu goriilmektedir.
Reaktordeki yiiksek ekserji kaybmm yine tersinmez reaksiyonlardan kaynaklandigi
diigtiniilmektedir. Styrma kolonunda ise tepe kondanserinde havali sogutucu ve
sogutma sulu sogutucuya kaybedilen enerji nedeniyle ekserji kaybi yiiksek
gerceklesmistir.

Tez c¢aligmasinda ekipmanlar dort temel bolimde incelenmistir. Ekserji
kaymplarmm bu bolimlere goére degisimi Sekil 4.2°de verilmigtir. Bolim bazinda
inceleme yapildigmda en blyiikk ekserji kaybmm 1s1 degistirici agmnda oldugu
goriilmektedir. Bu boliimde yapilacak iyilestirme aksiyonlart miimkiin oldugundan tez
calismasmm besinci kismmda 1s1 degistiricilerde yapilabilecek degisiklikler ayrmtili
olarak incelenmistir. Bu ¢ahgmaya yol gostermesi acismdan 1s1 degistirici agmdaki

ekserji kaybmm esanjor bazmdaki dagihmi Sekil 4.3’te verilmistir.
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= |si Degistirici A1 = Sarj Firint = Reaktor Ayirma Kolonlari

Sekil 4.2: Ekserji kaybmm bolimlere gore dagilimi.

B HEX-1 BMHEX-2 MHEX-3 WHEX-4 BMHEX-5 MHEX-6

Sekil 4.3: Is1 degistirici ag1 ekserji kaybt dagihma.

Is1degistirici agmdaki ekserji kaybmm dagiimi incelendiginde en biiylik kaybin
HEX-6 ve HEX-1’de oldugu goriilmektedir.

Ekipman bazinda ekserji kaybmmn yani sra ekserji verimleri de incelenmistir.
Ekserji verim degerleri Tablo 4.8’de verilmistir.

37



Tablo 4. 8: Ekipman bazmnda ekserji verimleri.

Ekipman Ekserji Verimi, % Ekserji Kaybi, kWh
HEX-1 80% 2369.0
HEX-2 85% 1708.8
HEX-3 83% 1830.2
HEX-4 2% 2073.6
HEX-5 68% 880.8
HEX-6 56% 2788.8
Firin 65% 8578.5

Reaktor 20% 6109.0

Siyirma Kolonu 61% 5743.9
Debutanizer Kolonu 44% 1155.9
Nafta Splitter Kolonu 13% 1570.3
Proses Geneli 66% 34808.8

Proses geneli ekserji verimi ekipman bazindaki ekserji kaybr ve ekserji giris
akimlar1 kullanilarak hesaplanmistir.  Yapilan hesaplama sonucunda proses geneli
ekserji verimi %66 olarak bulunmustur. Ekipman bazinda ekserji verimleri
incelendiginde ise; sarj firmindaki ekserji kaybi prosesteki en bilyiikk olmasma ragmen
ekserji verimi olarak en verimsiz ekipman nafta splitter kolonu olarak goriinmektedir.
Ozellikle debutanizer ve nafta splitter kolonlarmnda tepe kondanseri ve dip
reboylerindeki enerji kayiplar1 nedeniyle ekserji verimlerinin  diisik olmas1
beklenmektedir. Ilave olarak, reaktdriin de ekserji veriminin %20 olmasi dikkat
cekmektedir. Gergeklesen tersinmez reaksiyonlar sebebiyle reaktdrdeki kimyasal
ekserji kaybi yiiksek oranda ger¢eklesmektedir.

Literatiir gahsmalarnda goriilen “ Grassman Diyagramm “ gosterim bigimi ile tez
calismasinda yapilan ekserji analizi Sekil 4.4 “de gosterilmektedir. Is1 degistirici agma
ait Grassman diyagramu ise Sekil 4.5’te verilmistir.
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Is1 Degistirici Ag1

11.6 MWh ’

Sarj Firim
8.6 MWh

Ayirma Kolonlar

8.5 MWh

Reaktor
6.1 MWh

Ekserji Girisi Ekserji Cikist
101.1 MWh 66.3 MWh
Sekil 4.4: Ekserji kayb1 Grassman diyagram.
HEX-6
2.8 MWh HEX-1
El(;sleiﬁgrﬁm Ekserji Cikast

38.5 MWh

Sekil 4.5: Is1 degistirici ag1 ekserji kaybi1 Grassman diyagramu.
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5. IYILESTIRME ONERILERI

Cahgma kapsamma alman prosesin ekserji analizi inceledikten sonra verim
degerinin artrilmas1 i¢cin yapilabilecek degisiklikler mncelenmistir. Bu inceleme
yapilirken ekserji kaybmm en yiiksek oldugu ekipmanlar kapsama alnmistwr. Bu
yaklagmla ekserji kaybmmn ekipman bazinda en yiiksek oldugu sarj firmi ile bolge
bazmdan en yiiksek olan 151 degistirici ag1 onceliklendirilmistir. Sarj firmi veriminin
151 degistirici ag ile baglantih olmasi da analizin bu noktalarda yogunlagmasinin
anlamh olmasmi desteklemektedir.

Sarj firmmmda ekserji kaybmm fazla olmasmm temel nedeni burada gerceklesen
yanma reaksiyonun tersinmez olmasidr. Ekipmanm kendisinde veya proseste
yapilacak bir degisiklik bu tersinmezligi ortadan kaldramayacaktir. Ekserji veriminin
artrrilmast i¢cin firm yiikiiniin disiiriilmesi gerekmektedir. Bu diisiisti ger¢eklestirmek
icin firmda saglanan sicaklk artismm disiiriilmesi gerekmektedir. Bunun i¢in firin
giris sicakhgr artiriimali yada firm ¢ikis sicakh@r diistiriilmelidir. Firm ¢ikis sicakligi
tamamen sarj ve iriin igerigi ile katalizor aktivasyonuna bagh oldugundan bu noktada
bir iyllestrme alam bulunmamaktadwr. Fmrm giris sicakligmm artrimasi ise 1s1
degistirici ag1 performansma bagh olup bu noktada yapilabilecek iyilestirmeler ayrica
incelenmistir.

Frm ekserji kaybm azaltmanin bir bagka yolu ise firm yanma veriminin
artrlmasidir. Firm yanma verimini etkileyen 3 temel faktér bulunmaktadir. Bunlardan
ilki firm baca gazi oksijen degeridir. Mevcut durumda %2 olan oksijen degerinin daha
fazla diiglirtilmesi tam yanma saglanamamasi riskini doguracagmdan iyilestirme alani
goriilememistir. Bir diger faktor ise yanma hava sicakligidir. Yanma hava sicakliginin
artmas1 firm yiikiini diisiirdiigiinden ekserji kaybmi azaltmaktadir. Yanma havasinin
isitiimas1 i¢in firmm baca gazi sicakh@mi bir hava 6n sttict ile temiz yanma havasma
aktarmak yaygmn olarak kullanilan bir alternatifti. Bu sayede baca gazi sicakligi
diiserken yanma hava sicakhg yiikselecek ve ekserji kaybi azalacaktir. Ancak mevcut
durumda baca gazi sicaklign 125 °C oldugundan yeni kurulacak bir hava 6n sitict
ekonomik olarak anlamh olmayacaktr. Ayrica yanma hava sicakligi ile sicaklik
farkinm az olmasi nedeniyle kurulacak hava on isitict yiizey alam biiyiik olacak ve
saha kurulumunda darbogaz da yasanacaktir.
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Baca gazi oksjen degermnin disiiriilmesi ve yanma havasmm isitilmasi
opsiyonlar1 disinda bir opsiyon ise mevcut firmm konveksiyon bolgesinde yer alan atik
151 kazanma beslenen kazan besleme suyu sicakhginm distirtilmesidir. Mevcut
durumda firm konveksiyon bolgesinde yer alan kazan aracihgryla 325 °C’deki baca
gazi sicakh@r 125 °C’ye distiriilmektedir. Baca gazindaki 1s1 kazan besleme suyuna
aktarilarak 11 barg basmg ve 240 °C sicaklikta buhar iiretiimektedir. Uretilen buharin
bir kismi {initede yer alan siyrma kolonunda siyrma buhari olarak kullanilmaktadir.
Buharm fazlasi ise Rafineri buhar kolektoriine verilerek diger proses iinitelerinde
kullanilmaktadr. Frm baca gaz wisismdan en son faydalanlan nokta kazan
ekonomizer bolgesidir. Buraya beslenen kazan besleme suyunun sicakhgi baca gazi
sicakligm1  belirlemektedir. Dolaysiyla, kazan besleme suyunun sicakliginin
diisiiriilmesi baca gaz1 sicakhgmni da diisiirecek ve firm verimini artiracaktr. Kazan
besleme  suyu sicakliginnm  distiriilmesi  Rafineri  kuvvet  santralinde
saglanabilmektedir. Santralde sicak kazan besleme suyu deaerator sistemi kullanilarak
iiretilmektedir. Bu noktada diisiik basm¢h buhar kullanilarak taze su 110 °C’ye
sitilarak icerisindeki oksijen siyrimaktadr. Soguk kazan besleme suyu ise Ozel
membran kontaktor sistemleri kullanilarak {retilmektedir. Bu proseste buhar
kullanilmadig1 icin Rafineride soguk kazan besleme suyu kullanilmasi durumunda
enerji ve dolayisiyla ekserji kaybi da diisiiriilmiis olacaktir.

Tez c¢algmasi kapsammnda yer alan proseste soguk kazan besleme suyu
kullanilmas1 durumunda baca gazi sicaklign diisecektir. Ancak bu sicakligin
diigtiriilmesi durumunda ekonomizer bdlgesinde asit korozyonu olusma tehlikesi
olmaktadrr. Firrmda yakilan rafineri yakit gaz i¢erisinde 50 ppm H,S bulunmaktadir.
Frm baca gaz1 sicakhgmin; yanma sonucu olusan kiikiirt bilesenlerinin ¢iglenme
noktast altma diigmesi durumunda tlip ylizeyinde siilfiirik asit korozyonu meydana
gelmekte ve ekipman giivenirligini etkilemektedir. 50 ppm H,S ile yapilan
hesaplamalarda ¢iglenme noktasi degerinin 110 °C oldugu goriilmektedir. Bu nedenle
ekonomizere beslenen kazan besleme suyu sicakhgmin 110 °C’nin altna diismemesi
saglanmaktadr. Bu gozle bakildiginda almabilecek bir aksiyon olmadigi goriilse de
alternatif olarak yakit tip degisimi degerlendirilmistir. Bu kapsamda Rafneri yakit
gazi yerine dogalgaz kullanilmasi incelenmistir. Dogalgaz i¢eriginde H,S degerinin 1
ppm mertebesinde oldugu goz oniine alndiginda baca gazi sicaklk degerinin 90 °C’ye
kadar diisiiriilmesi miimkiin olmaktadir.
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Frinda tiiketilen yakitn dogalgaza g¢evrilmesi sonucunda eski durumda 110 °C
olan kazan besleme suyu sicakhgi 60 °C’ye diisiiriilecektir. Bu degisim sonrasmda
firm baca gaz1 sicakhgmin 100 °C’ye diisecegi hesaplanmustr.

Frn atik 151 kazanma beslenen kazan besleme suyu miktarmin yaklagik 15 t/h
oldugu ve sicakhgmm 110 °C’den 60 °C’ye diisiirtildiigli durumda kuvvet santrali
deaearator sisteminde 697 kWh ekserji kaybmm oOniine gegilebilecektir. Bu degisim
sonucunda tez ¢alismas1 kapsammnda yer alan sistem smwrlar1 igerisine giren ekserji
miktar1 da azalacagindan sistemin kendi ekserji verimi de ayn1 miktarda artacaktir.

Proses genelinde ekserji kayplarmm diisirme amaciyla yapilan calsmalarin
diger bir kismu 1s1 degistirici ag1 bolgesinde odaklanmistir. Bu bolge, proses genelinde
en cok ekserji kaybmm oldugu bolgedir. Unitenin orijinal dizayninda ikinci reaktor
dewaxing katalizorii ile yikli olup yapilan degisiklik ile hidrokraking Katalizorii
yiikklenmesiyle reaktor ¢ikis sicakhgr yiikselmistir. Bu degisim gbz Oniine alindiginda
reaktor ¢ikis akimmm 1sisi1 baska bir noktaya aktarmak mantikl goriinmektedir. i1k
incelemeler sonrasmda sitilacak en uygun akimmn firm giris aki  oldugu
gOrlilmiistiir.

Aspen HYSYS programinda yer alan EDR paketi kullamlarak reaktor ¢ikis
akmm ile firm giris akimmin sitilacagr bir esanjoriin dizaym yapilmistir. Simiilasyon
programma sadece bu iki akimm Ozellkleri girilmis, esanjoriin dizaym ve
optimizasyonu EDR programu tarafindan gergeklestirimistir. Esanjorin adi HEX-7

olarak belirlenmistir. Yeni 6nerilen esanjoriin ozellikleri Tablo 5.1°de veriimistir.

Tablo 5. 1: HEX-7 dizayn bilgileri.

Esanjor TEMA tipi DFU
Esanjor yiizey alani, m2 2706
Sicak akis miktary, kg/h 379200
Soguk akis miktari, kg/h 307900

Sicak akis sicaklign (giris/cikis, C) 404 / 345
Soguk akis sicakh@ (giris/cikis, C) 290 / 386

Reaktor ¢ikis akimindan daha da fazla yararlanabilmek icim HEX-1 esanjorii de
incelemeye almmustrr. Bu esanjoriin ekserji kaybi, 1s1 degistirici bolgesi icerisindeki
en yiikseklerden bir tanesi olmustur. Bu nedenle bu esanjor yerine yeni bir esanjoriin

simiilasyonu yine Aspen HYSYS programinda EDR paketi kullanilarak yapilmistir.

42



Programm yaptig1 dizayn incelendiginde esanjoriin orijinal dizaynindaki ylizey
alanmm yeterli olmadigi, degisen kosullar sonrasmda daha biyik bir esanjor
konulmasi durumunda ekserji kaybmin azaltilabilecegi goriilmiistiir.

Aspen HYSYS programmnda yer alan EDR paketi kullamlarak reaktor ¢ikis
akimmm HEX-7 esanjoriinde soguduktan sonra HEX-1’e almacak sekilde revizyon
yapimistr.  HEX-1 esanjoriiniin  soguk akigkani resaykil hidrojendir. Simiilasyon
programma sadece bu iki akimm Ozellkleri girimis, esanjoriin  dizaym ve
optimizasyonu EDR programu tarafindan ger¢eklestiriimistir. Yeni Onerilen esanjoriin

ozellikleri Tablo 5.1°de verimistir.

Tablo 5. 2: HEX-1 yeni durum dizayn bilgileri.

Esanjor TEMA tipi DJU
Esanjor yiizey alani, m2 1343
Sicak akis miktary, kg/h 379200
Soguk akis mktary, kg/h 65497

Sicak akis sicakhig (giris/cikis, C) 345 /302
Soguk akis sicakligi (giris/cikis, C) 148 / 333

HEX-7 esanjoriiniin tesis edimesi ve HEX-1 esanjoriiniin biiyiitiilmesinin
ardindan firm giris sicakh@i ciddi Olglide yiikselmistir.  Ancak, reaktor ¢ikis akimi
isismm  firm giris akimma aktariimasi nedeniyle yine reaktor ¢ikis isisiyla sicakligi
artirilan siyrma kolonu giris sicakligi diismiistiir. Bu nedenle bu sicakligi artracak
llave ekipmanlarm dizayn edilmesi gerekmistir.

Bu amagla; styrma kolonu dip iiriinii ile tepe iiriiniin 1sismdan faydalanilmasi
miimkiin goriinmiistiir. Yukarida aktarian esanjorlerde oldugu sekilde Aspen HYSYS
icerisinde yer alan EDR paketi kullanilarak yeni iki adet esanjor dizaym ve
optimizasyonu yapimistr. Bu esanjorlerin  isimleri HEX-8 ve HEX-9 olarak

belirlenmistir. Yeni Onerilen esanjorlerin  Ozellikleri Tablo 5.3 ve Tablo 5.4’te

verilmistir.
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Tablo 5. 3: HEX-8 dizayn bilgileri.

Fsanjor TEMA tipi DFU
Esanjor yiizey alam, m2 720
Sicak akis miktary, kg/h 38680
Soguk akis mktary, kg/h 312158

Sicak akis sicakhigi (giris/cikis, C) 138 /106
Soguk akis sicakligi (giris/cikis, C) 46 /82

Tablo 5. 4: HEX-9 dizayn bilgileri.

Esanjor TEMA tipi DFU
Esanjor yiizey alani, m2 840
Sicak akis miktary, kg/h 270700
Soguk akis mktary, kg/h 312158

Sicak akis sicakhigi (giris/cikis, C) 167 /125
Soguk akis sicakhig (giris/cikis, C) 82 /120

Sisteme eklenen yeni 3 adet esanjor ve tekrar dizayn edilen 1 esanjor sayesinde
styrma kolonu giris sicakhgr sabit kalrken firm giris sicakh@r 290 °C’den 386 °C’ye
cikarimigtr. Yapilan bu degisiklik sonucunda sistemin ekserji kaybr 14069 kWh
diistis gostermistir.
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6. GENEL DEGERLENDIRME ve SONUCLAR

Tez calismas1 kapsammda TUPRAS Izmit Rafinerisi dizel hidrotreater ve hafif
hidrokraking {initesinin simiilasyon c¢ahsmasi Aspen HYSYS programm kullanilarak
gerceklestirimistir. Unite orijinal olarak dewaxing reaktorii olan bir dizel hidrotreater
prosesi seklinde dizayn edilmistir. Ancak dewaxing reaktoriiniin igerisine kraking
katalizorii  doldurulmasiyla (nite hafif hidrokraking prosesine evrimistir. Bu
degisikligin  yaplmasmin ardindan sistemde bulunan ekipmanlarm  ekserji
verimlerinin  tekrar incelenerek muhtemel iyilestirme alanlarmm tespit edimesi
faydal bulunmustur.

Bu amacla; tim ekipmanlar i¢cin kiitle, enerji ve ekserji denklikleri
olusturulmustur. Bu denklikler simiilasyon programmdan elde edilen fiziksel ve
kimyasal parametreler kullanilarak hesaplanmistr. Bu denklikler kullanillarak
hesaplanan prosesin genel ekserji verimi %066 olarak hesaplanmistrr. Prosesteki toplam
ekserji kaybr 34809 kWh olarak hesaplanmistir.

Sistemin geneli incelendiginde; 1s1 degistirici ag1 bolgesinin en yliksek ekserji
kaybma sahip bolge oldugu goriilmiistiir. Bu bolgedeki toplam ekserji kayb1 11651
kWh olarak hesaplanmigtir. Ekipmanlar tek tek incelendiginde ise, sarj firmi 8578
kWh degeriyle tek basma en yiiksek ekserji kaybmm oldugu ekipman olarak
bulunmustur.

Prosesin genel ekserji verimini artrmak i¢in Ozellkle 1s1 degistirici agmnda
yapilabilecek aksiyonlar incelenmisti. Dewaxing katalizorii yerine hidrokraking
katalizorii yiikklenmesi sonrasnda reaktor ¢ikis akimmin sicakhgi yiikselmistir.
Reaktor ¢ikis akimmindan almamayan 1s1, prosesin devaminda yiliksek basing seperatorii
girisindeki haval sogutucuda atmosfere atimaktadr. Bu sebeple reaktor c¢ikis
akimmdaki sidan daha fazla faydalanabilmek adma yeni bir esanjorde bu isimmn sarj
firmi giris akimma aktariimasi degerlendiriimis ve etkili goriilmiistiir. Ayrica, HEX-1
esanjorlindeki ekserji kaybmmn fazla olmasi degerlendirilerek esanjore ilave bir gévde
eklenmesiyle 1s1 degisim yiizey alannm biiyiitiilmesi hedeflenmistir. Bu sayede sarj
firmma beslenen resaykil hidrojenin sicakhgr artwilarak sarj frmmdaki enerji tikketimi

diistirtilmuistiir.
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Is1 degistirici agmnda yapilan bu degisiklikler, reaktor ¢ikis akimmndaki isinin
daha ¢ok sarj firmi girisini 1stmada kullanilmasmi sagladigmdan siyrma kolonu giris
sicakhgmin diismesine neden olmustur. Styrma kolonu giris sicakhgmin diismesi
dizel trtini flas noktasmm diismesine neden oldugundan sicakhgm tekrar orijinal
durumdaki haline getirilmesi gerekmektedir. Bu amagla proseste bulunan diger atik 1s1
kaynaklar1 incelenmistir. Bunlardan ilki styrma kolonu tepe drammda bulunan havali
sogutucu olarak belirlenmistir. Orjjinal durumda buradaki 151, havah sogutucu
kullanmlarak atmosfere atilirken yeni durumda siyrma kolonu sarjm isitacak sekilde
degerlendirilmistir. Bu kaynaga ilave olarak; styrma kolonu dip akimma yeni bir
esanjor ilave edilerek siyrma kolonu giris sicakhginin artrilmasi uygun bir ¢dziim
olarak bulunmustur. Bu ilavelere ragmen siyrma kolonu girisi sicakliginin diismesi
nedeniyle styrma buhar tiiketiminde artis olacagi goriimiistiir. Is1 degistirici agmda
yapilan bu degisiklikler sayesinde sistemin toplam ekserji kaybnda 14069 kWh diisiis
gerceklesecegi hesaplanmustir. Bu degisim ile beraber sistemin genel ekserji verimi
%66’dan %80.8’¢ yiikselmektedir.

Ekserji kaybmm ekipman bazinda en yiiksek oldugu sarj frmmin da bu
kapsamda degerlendirilmesi mantikh goriinmektedir. Frmm ekserji kaybm azaltmak
adma 1s1 degistirici agmda yapilan degisiklikler firm giris sicakligmi artwrdiZindan
¢oziim yolu olarak firm konveksiyon bdlgesinden atilan baca gazi incelemeye
almmistrr. Baca gazindaki oksien degeri %2 oldugundan yanma havasmi azaltmaya
yonelik aksiyonlar uygun bulunmamustir. Yanma havasi sicakliginin artriimast da
ekserji kaybmi azaltacaktwr. Ancak mevcut durumda baca gazi sicakhign 125 °C
oldugundan ilave kurulacak bir hava 6n 1sitic1 esanjorii fizibil olmamaktadir. Baca gazi
sicakhgmi diigtirmenin diger bir yolu olarak firma beslenen kazan besleme suyu
sicakhgmin distirtilmesidir. Mevcut durumda yakit olarak kullanilan fuel gazin
dogalgaz ile degistirilmesi durumunda asit ¢iglenme noktasi diisecegi icin kazan
besleme suyu sicakhigmin da diigiiriilmesi miimkiin olacaktir. Dogalgaz i¢erisinde H»S
bulinmadigindan kazan besleme suyu sicakhgmin 110 °C’den 60 °C’ye diisiiriilmesi
miimkiin olacaktr. Bu degisiklik yapildiginda firm baca gaz1 sicakhigi da 125 °C’den
100 °C’ye diisecektir. Bu sayede 697 kWh ekserji kaybmmn oOniine gecilecektir. Is1
degistirici ag1 ve firmdaki bu iyilestirmeler yapildiginda sistemin genel ekserji verimi
%66.9’dan %381.6’ya yiikselmektedir.
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Sonu¢ olarak; hidrotreating ve hidrokraking proseslerinde ekserji analizi
uygulamalarinn proseslerdeki enerji kayiplarmin azaltilmasi ve verimdeki iyilestirme
noktalarmm  belirlenmesinde  Rafineri proses miihendislerine yol gdsterdigi
goriilmiistiir. Rafineriler bu analizden elde edilecek iyilestirme Onerilerini hayata
gecirerek hem enerji maliyetlerini azaltacak hem de karbon emisyonlarmi azaltarak

cevreci ve siirdiiriilebilir bir sekilde iiretimlerini gergeklestirebilecektir.
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EKLER

Ek A: Tez Calismas1 Kapsaminda Yapilan Yayinlar

Yaylaci C., Bayramoglu M., (2021), “Exergy analysis of a diesel hydrotreater and mild
hydrocracking unit in a petroleum refinery”, International Journal of Exergy, 38 (1),
49-61.

Ek B: Kiitle Denkligi Hesaplamalan

Simiilatér kullamlarak prosesin model simiilasyon modeli olusturulmus ve saha
degerleri kullanilarak kiitle ve enerji denkligi program tarafindan otomatik olarak
kurulmustur.

Tez kapsammda kiitle ve enerji denklikleri el ile tekrar yapimistw. Ekserji
degerleri, proses simiilasyon programinda hesaplanan entalpi ve entropi degerleri
kullanilarak hesaplanmistir. Hesaplanan ekserji degerleri kullamlarak ekserji verimleri
ve kayplar1 hesaplanmugtir.

Cahgmanm bu bolimiinde kiitle, enerji ve ekserji ile ilgili yapilan hesaplamalar

paylasimistur.

o HEX-1:
m; = mg (B1.1)
M7 = Mg (B1.2)
o HEX-2:
m, = ms (B1.3)
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Mg = Mg (B1.4)

e HEX-3:
My = Myg (B1.5)
Myg = Mo (B1.6)

e HEX-4:
m;=m, (B1.7)
Mo = Myg (B1.8)

e HEX-5:
M1 = My (B1.9)
Mge = My7 (B1.10)

e HEX-6:
M1 = Myg (B1.11)
Ma2 = Ma3 (B1.12)

e Sarj Firmt:

my = ms (B1.13)
M4 = M3 + Myg (B1.14)
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e Reaktorler:

M5 = Mg

Me = My

e Yiiksek Basmng Seperatorii:

M1z = Mgz + My

¢ Algak Basmng Seperatorii:

Mg = M5 + Myg

e Stiyrma Kolonu:

Mao+ Mpg = My + My + M3t May

e Debutanizer Kolonu:

M1 = M3z + My4 + Ma3

e Nafta Splitter Kolonu:

Ma4 = Mps + Myg

(B1.15)

(B1.16)

(B1.17)

(B1.18)

(B1.19)

(B1.20)

(B1.21)
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Ek C: Enerji Denkligi Hesaplamalan
e Mekanik enerji dengesi;
AEyx + AE, +AH = Q+ W (CL1)
¢ Bu denklemde kinetik ve potansiyel enerjideki degisimlerin ihmal edilirse;
AH=Q+W (C12)

o Is1 degistiricilerde herhangi bir is yapiimadigi ve ortama 1s1 kayb1 olmadigi kabul

edilirse;
AH =0 (C1.3)

o [s1 degistiricide soguk akigkan tarafmm aldigi, sicak akigkan tarafinin verdigi 1s1
birbirine esit olmaktadir.

Qa=Qv=UAATLm (CL.9)

Enerji denkliginde yer alan 1s1 transfer katsayis1 “U” ve 1s1 degistirici ylizey alani
“A” degerleri i¢cin 151 degistirici dizayn degerleri kullanilmistr.

e HEX-1:
m17(h18-h17) = m7(h7-h8) :UAATLM (ClS)

(T7=T18)—(Tg—T17)
(T7—T1s)
In( T /(TS_T17))

ATy, = (C1.6)
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e HEX-2:

e HEX-3:

o HEX-4:

e HEX-5:

e HEX-6:

mz(hg-hg) = mg(hg-hg) =UAATm

(Tg—T3)=(To—Tp)
In((TB_TS)/(Tg—Tz))

ATlm =

Mig(h2o-h1g) = Mo(hg-h10) = UAAT M

(T9—T20)—(T10—T10)
Tg—T
In(( 9 20)/(T10—T19))

ATy, =

my(ho-hy) = Myo(hio-h11) = UAATm

(T10=T2)=(T11—T1)
T10—-T
In(( 10 2)/(T11—T1))

ATlm =

Mag(h17-h3e) = My1(h11-hi2) = UAAT M

(T11—T17)—(T12—T13)
(T11—-T17)
In( ney /(T12—T13))

ATlm ==

Mis(N19-h16) = Mao(h2p-hp3) = UAAT M

(T22—T19)—(T23—T16)

ATy, = —
Im In((Tzz Tlg)/(ng—Tm))

(CL7)

(CL.8)

(CL.9)

(C1.10)

(C1.11)

(C1.12)

(C1.13)

(C1.14)

(C1.15)

(C1.16)
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e Sarj Frrmt:

Sarj firm girisinde HEX-1 esanjoriinden gelen resaykil hidrojen ile HEX-2
esanjoriinden gelen sarj birlesir. Firmda yakit olarak fuel gaz yakilarak gerekli

reaksiyon 1s1s1 sarja aktarilr.

e Yakittan alinan enerji;

Qv =my7 LHV (C1.17)

Yukaridaki formiildle LHV degeri, yakit olarak kullamlan dogalgazm alt 1s1l
degerini ifade etmektedir. Hesaplamalar yapilirken LHV degeri 11700 kcal’kg olarak

almmustir.

Fuel gazm yanma 1sis1 ile firm veriminin ¢arpmu firmda sarja aktaridan isiya esit

olmaktadr.

my7 LHVT] = My Cp(T5-T4) (C118)

Frrn verimi; asagida yer alan ve baca gazi ile atmosfere kaybedilen gazin oksijen

ve sicaklig kullanilarak deneysel formiil ile hesaplanmustir.

n = 100-HL-((0.044+0.0325*((BGO))/(18.16-((BGO))))) *((BGS)-18)-0.8) (C1.19)

Denklemde yer alan;

e HL: Firn ¢eperinden atmosfere kaybedilen 1s1 yiizdesini
¢ BGO: Baca gazi oksijen degerini
¢ BGS: Baca gazi sicaklik degerini

ifade etmektedir.

Tez cahgmasit kapsammnda simiilasyon cahsmasi ve ekserji analizi yapilan
kosullarda sarj firmm 1s1 kaybr %2.5, baca gaz1 sicakligi 125 °C ve baca gazi oksijen
degeri ise %3 olarak almmustir. Bu durumda firm verimi %91.6 olarak ger¢eklesmistir.

Yukarida verilen B2.18 denkligi ve bilinen parametreler kullanilarak firm ¢ikis
sicakligr (Ts) hesaplanmustir.
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¢ Yiiksek ve Alcak Basing Seperatorii:

AEj + AE, +AH = Q + W (C1.20)

Bu denklemde kinetik ve potansiyel enerjideki degisimlerin ihmal edilirse;

AH=Q+W (C1.21)

Seperatorlerde herhangi bir is yapimadigi ve ortama 1s1 kayb1 olmadigi kabul

edilirse;

AH =0 (C1.22)

Seperator sarji ile tepe ve dip akimlari enerjilerinin toplamu birbirine esit

olmaktadr.

Mioh12 = Myshyz + Maghyg (C122)
M1sh1a = Myshys + Myghae (C1.23)

e Styrma  Kolonu:
AEx + AE, +AH=Q+ W (C1.24)

Bu denklemde kinetik ve potansiyel enerjideki degisimlerin ihmal edilirse;

AH=Q+W (C1.25)

Seperatorlerde herhangi bir ig yapilmadig1 edilirse;

AH = Qpuhar (C1.26)

Ma2oh20 — Ma21h21 — Ma2hpo — Mahao— Maahas = Moghog (C1.27)
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e Debutanizer Kolonu:

AEj + AE, +AH = Q + W (C1.28)

Bu denklemde kinetik ve potansiyel enerjideki degisimlerin ihmal edilirse;

AH=Q+W (C1.29)

Seperatorlerde herhangi bir is yapilmadigi edilirse;

AH = Qbuar (C1.30)
Mp1N21 — Ma1h3y — Maghas — Ma3haz = Maghyg (C131)

e Nafta Splitter Kolonu:
AEy + AE, +AH = Q+ W (CL32)

Bu denklemde kinetik ve potansiyel enerjideki degisimlerin ihmal edilirse;

AH=Q+W (C1.33)

Seperatorlerde herhangi bir is yapilmadig1 edilirse;

AH = Qpupar (C1.34)

Mo4N24 — Mpshos — Mpehze = M3ohso (C1.35)
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Ek D: Ekserji Denkligi Hesaplamalar
e Termodinamigi 1. kanun denkligi:
AEx+ AE, + AU = [dQ + W

e Termodinamigi 2. kanun denkhigi:

AS = f@ +o0
T
e Ekserji denkligi:
E;—Er=[(1-2)do - [W —po(V; —15)] —Too +0
e Ekserji denkligi:
To
(H = Ho) = To(S = So) + ABy +AE, = [ (1 - 2)dQ - W — Eq

e Kinetik ve pontansiyel ekserji terimleri ihmal edildiginde:

To
(H = Ho) = To(S = So) = J (1~ ) dQ ~ W ~ Eq

e ideal gazlar icin kimyasal ekserji denklemi:
et = Y x;ef" + RTy ¥ x;Lnx;
e Kompozisyonu bilinmeyen hidrokarbon akimlar i¢in ekserji denklemi:

e = —0.975A.H°

(D1.1)

(D1.2)

(D1.3)

(D1.4)

(D1.5)

(D1.6)

(DL.7)
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e HEX-1:

e HEX-2:

e HEX-3:

o HEX-4:

e HEX-5:

e HEX-6:

e Sarj Firm:

my(E; — Eg) = myg(E1g — E17) + Eq4

mg(Eg— Eg) = m3(E3—E;) + Eq4

mq(Eg— E1g) = myo(Ezg — Er9) +E4

myo (Eyo — E11) = my(E; — E) + Eq

myq (E1p — E11) = my7(E17 —E3e) + Eq4

Moy (Ezz — E33) = myg(E19 — Er6) + E4

Qy = ms(Es—E4) + Eqg

(D1.8)

(D1.9)

(D1.10)

(D1.11)

(D1.12)

(D1.13)

(D1.14)
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e Reaktorler:

ms(Es— E;) = Eq4

e Styrma  Kolonu:

MaoE20 + MagEzs = Ma1Ep1 + MpoEy + MaoEsy + MasEas +Eq

e Debutanizer Kolonu:

M21E21 + MaoEog = MpsEps + MaiEzy + M33Eas + MaoEsg +Eqg

¢ Nafta Splitter Kolonu:

M24E24 + M3oEzp = MpsEos + MyeEzs + MaiEsy +Eq4

(D1.15)

(D1.16)

(D1.17)

(D1.18)
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EK E: Kimyasal Ekserji Tablolar

Kimyasal ekserji katsayilar1 Sekil C.1-8’de gosterilmistir [Szargut, 2005].

Table I: Enthalpy of devaluation and standard chemical exergy of pure
substances, T, = 298.15 K. p, = 101.325 kPa (continued)
Standard
Molecular Enthalpy of chemuical
mass devaluation exergy
Substance State M D, kI'mol By n KJ/mol
1 2 3 4 5
C:N2 g, cyanogen 52.0357 1096.14 1118.9
CH, g. methane 16.04303 8023 831.6
C:Hs g. ethane 300701 14278 14958
C:H; g propane 440972 20454 2154.0
C.Hy, g. n-butane 58.1243 26584 2805.8
CsHyz g, n-pentane 721514 32744 34633
CHy g. ethylene 28.0542 13231 1361.1
CsHj g. propylene 420813 1927.7 2003.9
C.H, g. acetylene 26.0382 12556 1265.8
CsHg g. benzene 78.1147 31716 3303.6
CsHg L. benzene 78.1147 31377 32985
C-Hg . methylbenzene 921418 37364 39310
CeHyo L ethylbenzene 106.1689 4347.7 4587.9
CioHs s, naphtalene 128.1753 49842 5255.0
CiaHyg s, anthracene 178.2358 68509 7218.1
CH;0O, 1. formic acid 46.0259 2130 2901.7
C.HgO 1, ethylalcohol 46.0695 12359 13577
C,H,0, L acetic acid 60.0529  786.6 908.0
C:Hsz0 1, acethone 58.0807 165906 17985
CsHgO 5. phenol 941141 29259 31285
C:H:04 5. oxalic acid 90.0358 2027 368.7
CH4ON- 5, urea 60.0558 5447 689.0
coO g 28.0105 282984 2751
CO, g 44.0095 0 19.87
Cs, 1 76.139 293409 16947
Ca s, 10 40.08 81357 712 4
CaC; s 64.1 1541.18 14683
CaCO; 5, aragomnite 100.09 0 1.0
CaCO; MgCO; s, dolomite 184 411 0 15.1
CaCl, s 110.99 178.21 879
CaFe, 0, s 21577 161.07 104.0
Ca;Fe;04 s 271.85 321.00 1947
Ca,Mg:5130,,(0H),s. tremolite 81241 42549 78.9
Ca(NO3), s 164.0898 —124.90 814
Ca0 s 56.08 178.44 110.2
Ca0-AlO; s 158.04 351.66 122.7
Ca0-2A1,0, s 260.00 54171 138.4
3Ca0-Al;O5 s 270.2 716.72 381.4

Sekil C1.1: Kimyasal ekserji degerleri-1.
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