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INTRODUCERE 

In toate domen.i i. ].e de activitate ştiinţifică are loc în 
prezent, în condiţiile abordarii sistemice a fenomenelor 
studiate, extinderea utilizării modelelor matematice ca 
principal instrument de lucru. In ingineria chimică, datorită 
ceriţelor de proiectare (realizare) şi. exploatare (conducere) 
a unor sisteme complexe de producţie, elaborarea de modele 
matematice şi utilizarea acestora au cunoscut o largă aplicare 
atît ca sferă de cuprindere cit şi ca profunzime de abordare 
a problemelor. 

Prezenta teză de doctorat urmăreşte să contribuie la 
elucidarea unor aspecte ce privesc folosirea modelelor în 
în ingineria reacţiilor chimice. Se abordează atît obţinerea 
modelelor specifice - ANALIZA - cît şi modul de utilizare a 
acestora - SIMULAREA - în domeniul REACTOARELOR CATALITICE 
IN STî vT FLUIDIZAT. 

In primul capitol, după o prezentare concisă a fenomenului 
de fluidizare gaz-solid, a reactoarelor chimice catalitice şi 
a reactoarelor catalitice în strat fluidizat, se rezumă 
problematica analizei şi simulării cu referire la subiectul 
lucrării. 

Principalele direcţii teoretice abordate în cadrul tezei 
sînt: 

a) U0D5I.ELE RCSF: se propune o clasificare a niveluri-
lor de elaborare a modelelor RCSF după scara de 
examinare şi natura fenomenelor; se prezintă 
caracteristicile modelelor din fiecare nivel cu 
exemplificări; se propun două metode de calcul al 
compoziţiei de echilibru în sisteme complexe de 
reacţie şi un model conceptual de ansamblu al RCSF; 

b) HIDRODINAMICA STRATULUI FLUIDIZAT: se tratează 
sistematic aspectele referitoare la: - caracteris-
ticile de ansamblu ale stratului fluidizat; - cir-
i!ulMţ̂ ia /';a:'.ului în stratul fluidizat, cu examinarea 
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in: 

mai aprofundată a zonei distribuitorului de gaz; 
- circulaţia solidelor în stratul fluidizat, 
abordată folosind o tehnică de lucru bazată pe 
numere întîmplătoare şi se propune un model 
matematic de calcul al parametrilor hidrodinamici 
ai stratului fluidizat; 

c) DEZACTIVAREA SI REGENERAREA CATALIZATORILOR; se 
prezintă cadrul general al problemei dezactivării 
catalizatorilor şi se examinează dezactivarea rapidă 
prin depunere de cocs pentru care, printr-o abordare 
fenomenologică, se propune un model de tip logistic 
ce descrie corect şi complet fenomenul; referitor la 
regenerarea catalizatorilor se propune o metodă de 
calcul al duratei optime de utilizare a unui catali-
zator cu viaţă medie în vederea maximizării producţiei; 
ACTIVITATEA CATALIZATORULUI INTR-UN ANSAMBLU R C S F - G S F : 

după o prezentare comparativă a metodelor de calcul 
al activităţii se elaborează, pe baza metodei stocas-
tice folosind numere întîmplătoare, un model matematic 
şi un program de simulare a evoluţiei activităţii 
catalizatorului; modelul este verificat pe un mare 
număr de exemple folosind soluţiile analitice de 
calcul al activităţii medii; programul de simulare 
este utilizat pentru a se descrie influenţa unor 
parametri ai regimului de circulaţie în ansamolul 
K C S P - U S P asupra activitaţil meaii staţionare a catali-
zatorului . 

Aplicaţiile pentru acesta direc^ix teoretice s-au concretizat 

1. Calculul compoziţiei de echilibru în sistemul complex de 
reacţie privind obţinerea izoprenu]ui din i-pentan ,i determina-
rea condiţiilor de presiune, temperatura şi alimentaro prefera-
bile pentru operarea procesului industrial; 
^ 2. Stabilirea duratei optime de utilizare a catalizatorului 
intr-o instalaţie industrială în vederea maximizării producţiei 
pe o perioadă mare de timp; 

3. Determinarea influenţei condiţiilor de circulaţie a catali-
zatorului intr-un ansamblu R C S P - G S P asupra consumului specific 
de catalizator, pentru o dezactivare temporară descrisă printr-
un model logistic, în caaiconversiei catalitice a metanolului 
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In tra.l:area direcţiilor teoretice abordate şi în cadrul 
aplicaţiilor s-au dezvoltat programe de calcul ce pot fi 
utilizate pentru examinarea cantitativă rapidă a unor situaţii 
frecvent întîlnite în practică. 

In cadrul tezei de doctorat s-a urmărit realizarea şi veri-
ficarea unor instrumente de lucru -modele matematice şi 
programe de calcul - cu aplicabilitate imediată în domenii 
de importanţă economică evidentă. 
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1. REACTOARE CATALITICE CU STRAT FLUIDIZAT, 
ANALIZA, H'IODELARE, SIMULARE, 

1,1, Fenomenul de fluidizare p;az-3oIid. 

Se consideră un strat de particule solide de mărimi diferite 
dar apropiate, aflate în repaus într-un cilindru, pe o placă poroasă. 
Se presupune că prin placă se circulă în strat un debit crescător 
de gaz. La viteze mici ale gazului stratul rămîne fix. Cu creşterea 
vitezei gazului unele dintre particulele mici se mişcă în golurile 
aflate între particulele mari, dar stratul se poate considera încă 
fix. Crescînd în continuare viteza gazului se ajunge la starea în 
care stratul este susţinut de gaz, adică pierderea de presiune a 
gazului în strat este egală cu greutatea stratului. In această 
situaţie stratul începe să se comporte ca un fluid: toate particulele 
se pot mişca liber în curentul de gaz. La această viteză, numită 
viteza minimă de fluidizare, apare deci stratul fluidizat. La creş-
teri ulterioare ale vitezei gazului pierderea (căderea) de presiune 
în strat rămîne aproape constantă. Se pot observa bule de gaz lipsite 
de particule solide. Urcînd prin strat bulele îşi măresc volumul. 
Trecerea în stare fluidizată şi apariţia bulelor au drept urmare şi 
o mărire a volumului stratului de particule, expandarea acestuia. 
Dacă diametrul vasului în care se află stratul fluidizat nu este 
prea mare se poate atinge o viteză a gazului la care diametrul bule-
lor devine egal cu diametrul stratului şi are loc un fenomen de pis-
tonare. In condiţii de pistonare contactarea între gaz şi particulele 
solide este foarte scăzută. La viteze şi mai mari ale gaztilui apare 
o diluare mai accentuată a stratului fluidizat şi apoi fenomenul de 
antrenare a particulelor sau de transport pneumatic al p^iculelor 
solide. Delimitarea diferitelor regiuni în curgerea bifazică gaz-
solid se face examinînd reprezentarea grafică a căderii de presiune 
în funcţie de viteza gazului, aşa cum se prezintă în figura 1.1_. 
Domeniul vitezelor la care se poate opera un strat fluidizat este 
limitat inferior de viteza minimă de fluidizare a particulelor mari, 
Ujyjf, iar Huperior de viteza la care sînt antrenate din strat particu-
lele mici u-tf. Kaportul acestor viteze, utf/umi', variază in limite 
foarte largi, de la 90:1 pentru straturi fluidizate alcătuite din 
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rt;icuie mici la 10:1 pentru ntraturi fluidizate alcătuite din 
•Mculo mari Llj . In funcţie de proprietăţile particulelor solide 

p ale a/'ontulu i dc fluidizare r.̂ int citate in litera-uură dife-
valori cuprinse între ace^;te limite u'̂ ] • 

1 
{C] 1 Id! 

""N ! 
/ J \ , 

/ 1 \ 1 y 
/ 1 / 1 

\ ; 
1 

viteza gazului 

Fit^ura 1.1. Regiunile curgerii gaz-solid: adstrat fix; 
u)str«t fluidizat; c)regiune intermediară (pistonare, 
strat străpuns sau fluidizare rapidâj; d)transport pneumatic 

De fapt structura stratului fluidizat este mai complexă decît a 
prezentată mai sus. Astfel, pot apare în strat canale preferen-

icile pentru curgerea gazului precum şi zone stagnante conţinînd 
--rticule solide nefluidizate. 

De asemenea, între regiunea de fluidizare şi cea de transport 
-.-u-.ntic pot apare şi alte comportamente: dacă gazul este introdus 
-':ntr-un singur orificiu central într-un suport conic poate apare 
râtul străpuns, iar dacă se recirculă continuu particule solide 

:^roluate de la partea superioară a stratului fluidizat la baza 
-̂ '-stuia, apare un strat fluidizat circulant sau rapid [3,4] . 

^^™teristicile principale ale stratului fluidizat: comporta-
•>ea ca un fluid, amestecarea intensă a fazelor şi suprafaţa mare 

contact solid-gaz induc o serie de avantaje tehnologice şi de 
^po-are \j] , mai importante fiind: 

- rezistenţa hidraulică mică; 
- pnrticulele solide pot fi reactant, catalizator sau/şi 

purtător de căldură; 
- regim staţionar uşor de atins şi stabil; ^ 
- uniformizarea temperaturilor şi a concentraţiilor în strat, 
nesigur, există şi o serie de inconveniente, legate mai ales 

urmatoarele aspecte: 
- debitul minim de gaz impus de viteza minimă de fluidizare-
- pxpnndnrea stratului; 
- structuri neomogene în strat; 
- nntrenarea particulelor fine din strat; 
- amestecarea produnelor de reacţie cu reactanţii. 

uKste inconveniente au o aerie d« implicaţii asupra performanţelor 
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aparatelor care operează în strat fluidizat, implicaţii de natură 
tehnologică şi/sHu economică. Pentru remedierea unor astfel de 
neajunsuri se utilizează o serie de tehnici de lucru [3] , între care: 

- folosirea gazeloe sub presiune; 
- utilizarea şicanelor; 
- vibrarea stratului sau pulsarea fluidului; 
- agitarea interioară sau fluidizarea centrifugală. 
Date fiind avantajele stratului fluidizat utilizarea acestuia 

s-a răspîndit rapid şi în alte domenii decît cel al reactoarelor 
chimice, domeniul in care s-a dezvoltat prima aplicaţie [l] . 

1.2. Reactoarele chimice cu strat fluidizat. 

Aşa cum S—B arătat, particulele solide pot avea într—un strat 
fluidizat rolul de reactant, catalizator şi/sau pirtător de căldură. 
In mod corespunzător, într-un reactor chimic care operează în strat 
fluidizat se pot desfăşura: 

- reacU-i f^az-solid, situaţie în care unul dintre reactanţi 
se află în faza gazoasă, iar altul sub formă de particule solide; 
în funcţie de natura roactanţilor particulele solide suferă modifi-
cări de compoziţie şi/sau de formă, iar faza gazoasă îşi schimbă 
compoziţia. Prima aplicaţie industrială a reactoarelor cu strat 
fluidizat pentru reacţii gaz-solid datează din anul 1926 - genera-
torul de gaz V/inkler - şi producea gaz de sinteză din cărbune, aer 
şi vapori de apă [l] . Ulterior au fost introduse reactoare cu sţrat 
fluidizat şi în alte domenii în care au loc reacţii gaz-solid, cum 
sînt: calcinarea calcarului şi a dolomitei, producţia de clinker, 
prăjirea minereurilor de sulfuri metalice, reducerea minereurilor 
(oxizi) de fier, ş.a. 

b) - reacţii în fază gazoasa catalizate de solide, situaţie în 
care reactanţii sînt în faza gazoasă, dar reacţia se desfăşoară pe 
suprafaţa particulelor solide ce conţin catalizatorul; particulele 
solicie (catnlizatorul) pot să-îyi. pă-, treze proprietr:. ĵ ile 1'izice şi 
activitatea catalitică practic neschimbate o perioadă mare de timp 
Jîau pot să sufere modificări ale formei sau compoziţiei, deci să 
se dezactiveze, într-un interval de timp scurt. In primul caz pentru 
desfăşurarea procesului chimic în bune condiţii este suficient.un' 
singur aparat - reactorul, iar catalizatorul se înlocuieşte sau se 
regenerează la intervale mari de timp, de ordinul lunilor sau ani-
lor. In cel de al doilea caz procesul chimic necesită pentru o 
funct^ionare neîntreruptă şi eficientă două aparate - reactorul 
catalitic şi regeneratorul catalizatorului, între care se stabi-
leşte o circulaţie continuă: a catalizatorului dezactivat spre 
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r-o/^enerator şi a catalizatorului regenei^at spre reactor. Prima apli-
rUie industrială a reactoarelor catalitice în strat fluidizat datea-

din anul 194? - un -ansamblu reactor-regenerator cunoscut sub nu-
• ̂ie i.lode] I - şi producea benzina de aviaţie prin cracarea 
•i;''J uni lor /':rc?le de In distilaroa ţileiului folosind catalizatori 

do alumină Ql] . Ulterior au fo.st introduse pe scară largă 
r-onctonre catalitice în 3t:r'at fluidizat atît în cazuri în care cata-
izatorul rămîne aproape neschimbat în timp, cum sînt sintezele de 

')>:id de etilenă, cloruri de alchil, acrilonitril, ş.a, precum şi în 
v'-zuri în care catalizatorul suferă o dezactivare rapidă şi necesită 
r-̂ ;':pnerarea frecventă: sinteza Fischer Tropsch, cracarea şi reforma-
rea catalitică a hidrocarburilor, dehidrogenarea butanului şi a 
utenelor, ş.a. In prezent se preconizează realizarea procesului de 
-onvorsie catalitică a metanolului la olefine inferioare sau hidro-
-'•rburi aromatice într-un astfel de ansamblu reactor-regenerator [5] . 

- reacţii în fază pr.azoasă avînd efecte termice deosebit de 
n̂a_ri. situaţie în care particulele solide au numai rolul de purtători 
io căldură; cea mai cunoscută aplicaţie industrială este reactorul 
ê cracare termică a hidrocarburilor grele din petrol pentru produ-
cerea de olefine [l]• 

1.3. Reactoarele catalitice în strat fluidjznt. 

Corespunzător celor două posibilităţi de comportare a cataliza-
torului în timpul reacţiei se disting cele două modalităţi de reali-
•are n procesului chimic, aşa cum se prezintă în figura 1.2: - cu 
un singur aparat, reactorul catalitic în strat fluidizat (RCSF); -
cu două aparate, RCSP şi regeneratorul în strat fluidizat (GSP). 

reac fonfi 

e fluent 

RCSF OSF 
catalizator 

Stratul Straiul 
flui(li7al , 1 flurd iral 

ogcni dc 

ca tolizator dezac tivaf 

(b) 

Figura 1.2. Modalităţile de realizare a proceselor 
chimice catalitice în atrat fluidizat: a) pentru cata-
li-/.ator care îşji păstreaza timp îndelungat proprietăţile; 
b) pentru catalizator care se dezactivează rapid. 
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In fiecaro din aparatele cu strai fluidizat reprezentate se pot 
distinge: 

- o zonă de intrare a gazului de fluidizare (reactant nau agent 
de regenerare) situată la partea inferioară a aparatiui în apropie-
rea distribuitorului de gaz, caracterizată de existenţa atît a unei 
amestecări foarte viguroase a gazului cu particulele solide cît şi 
a unor zone stagnante; înălţimea acestei zone este determinată de 
distanţa pe care o parcurg jeturile de piaz înainte de a forma bule; 
în aparatele industriale este de ordinul centimetrilor; 

- o zonă de fluidizare în care se realizează, după condiţiile 
concrete de lucru, o fluidizare mai mult sau mai puţin omogenă; în 
aparatele industriale există aproape întotdeauna bule în această 
zonă; contactul între reactantul gazos şi catalizatorul solid are 
loc şi reacţia se desfăşoară aproape în totalitate în această zonă; 

- o zonă de liniştire situată la partea superioară a aparatului 
în care gazul mai conţine particule de catalizator antrenate, care 
în cea mai mare parte revin în strat fie prin cădere liberă, fie 
prin separare cu baterii de cicloane. 

In unele situaţii, pentru descrierea procesului chimic^ pot căpăta 
importanţă zona de intrare a gazului (cum este cazul arderii cocsu-
lui depus pe particulele de catalizator, ardere ce are loc în rege-
nerator) sau zona de liniştire (datorită suprafeţei specifice 
foarte mari a particulelor fine de catalizator antrenate). 

Se poate spune că RCSF constituie o posibilitate de desfăşurare 
a reacţiilor catalitice intermediară între două extreme - reactorul 
cu strat fix şi reactorul cu antrenare a solidului (cu strat circu-
lant) • 

Avantajele RCSF ar putea fi sintetizate astfel: 
- manipularea uşoară a catalizatorului şi deci adaptabilitatea 

la procese continui; 
- amestecarea rapidă a reactanţilor cu catalizatorul, ceea ce 

conduce la qperare aproape izotremă şi concentraţii de gaz şi de 
solid aproape constante; 

- adecvarea pentru operare la scară industrială; 
- posibilitatea preluării unei părţi a căldurii de reacţie 

prin recircularea catalizatorului; 
- viteze mari de transfer de căldură şi de masă între gaz şi 

catalizator, între stratul fluidizat şi obiectele imersate. 
Una din problemele dificile ale RCSP este însă estimarea 

performanţelor în funcţionare. Este necesar un efort de analiză a 
proprietăţilor şi comportării stratului fluidizat precum şi a pro-
ceselor de transfer de masă şi de căldură ce însoţesc desfăşurarea 
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reacţiei chimice în vederea obţinerii de informaţii şi relaţii de 
calcul care să poată fi utilizate la dimensionarea, la conducerea 
şi respectiv la optimizarea RCSF. 

1.4. Dimensionarea RCSF, 

Spre deosebire de abordarea cinetică şi termodinamică - sufici-
ente pentru reacţii chimice, în cazul proceselor chimice care se 
desfăşoară în reactoarele industriale trebuie examinaţi în plus 
atît factorii fizici legaţi de fenomenele de transfer (de căldură, 
de masă, de moment), cît şi factorii economici. 

Scopul activităţii de dimensionare tehnologică a reactoarelor 
chimice îl constituie stabilirea caracteristicilor structurale şi 
dimensionale ale spaţiului organizat în care se va desfăşura pro-
cesul chimic, tipul de reactor, dimensiunile acestuia, condiţiile 
de operare, cerinţele privind modul de control şi mtomatizare. La 
dimensionarea reactoarelor chimice se precizează şi alte aspecte 
cum sînt: specificaţiile pentru dimensionarea mecanică şi caracte-
rizarea economică a procesului chimic [6,7]. 

In cazul RCSF, pornind de la informaţii privind cinetica reac-
ţiilor chimice şi caracteristicile fizico-chimice ale participanţi-
lor la proces (reactanţii şi catalizatorul) dimensionarea constă în 
stabilirea, pentru o capacitate de producţie dată, a următoarelor 
aspecte: 

- caracteristicile fizice ale reactorului: diametrul, înălţimea, 
armăturile interne; 

- parametrii de operare: debite, temperaturi şi presiuni de 
luoru, încărcătura de catalizator şi frecvenţa înlocuirii sau rege-
nerării acestuia; 

- performanţele procesului chimic: conversii, randamente, selec 
tivităţi; 

- caracteristicile economice ale procesului chimic: consumuri 
specifice de materii prime, energie şi alto utilităţi, duratele 
de serviciu. 

Activităţile de dimensionare tehnologică a RCSF se pot desfă-
şura numni în condiţiile existenţei informaţiilor privind reacţia 
chimica şi comportamentul catalizatorului, privind circulaţia 
gazului şi a catalizatorului. Ca şi în cazul oricărui tip de reactor 
chimic are o importanţă deosebită reprezentarea simplificată, 
modelul de la care se prneşte. 

Datorită complexităţii fenomenelor de circulaţie şi de transfer 
în sistemul catalitic gaz-solid, dimensionarea RCSF reprezintă una 
din problemele dificile ale ingineriei chimice. Este îndeobşte admis 
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în prezent că este imposibil de elaborat un model general aplicabil 
în cazul RCSF [8,9]• 

1.5. Analiza gi simularea RCST'\ 

Procesele chimice se caracterizează printr-o complexitate deo-
sebită, printr-un număr şi o diversitate de parametri considerabile. 
Aceşti parametri se influenţează de regulă reciproc prin legături 
de tip neliniar. Datorită acestei complexităţi cunoaşterea procese-
lor chimice nu se poate realiza decît folosind reprezentări simpli-
ficate ale acestora, adică modele. 

Se poate spune că modelul reprezintă elementul central în stu-
dierea unui proces chimic, constituind atît scopul activităţilor de 
analiză a procesului cît şi instrumentul pentru simularea procesului< 

1,5.1. Analiza RCSF. 

Analiza unui fenomen sau proces poate fi calitativă sau canti-
tativă. In domeniul ingineriei chimice se utilizează, aproape fără 
excepţie, anliza cantitativă avînd drept scop elaborarea unui model 
al procesului chimic. 

Procesele chimice din RCSF observate destul de precis sînt 
întotdeauna complexe şi de natură neliniară. Pentru scopuri practi-
ce sînt necesare modele relativ simple care constituie, prin urmare, 
aproximări sau simplificări deliberate ale realităţii. 

In timpul analizei - al elaborării modelului - unui RCSF are 
loc deci în mod inevitabil un compromis între complexitatea sau 
precizia modelului şi aplicabilitatea acestuia, compromis care de-
pinde de scopurile modelării. 

In general, modelul unui reactor chimic este un obiect izomorf 
oarecare, mai simplu din toate punctele de vedere decît reactorul 
în afară de acele caracteristici şi acei parametri a căror influ-
enţă trebuie studiată şi determinată. Desigur, pentru un reactor 
se pot imagina şi realiza mai multe modele care se deosebesc prin 
numărul parametrilor luaţi în considerare, adică prin fidelitatea 
cu care 'reprezintă desfăşurarea procesului chimic [lo] . 

Dintre numeroasele criterii de clasificare a modelelor s-au 
reţinut ca importante în contextul lucrării de faţă două şi anume: 

- după natura lor modelele pot fi modele fizice şi modele 
abstracte; 

- după funcţia îndeplinită modelele pot fi modle de studiu (de 
învăţare) şi modele predictive (de caicul). 
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r;iQdelele fizice sînt constituite din instalatii de laborator 

sau instalaţii pilot ( mai rar instalaţii semiindustriale) prevăzute 
în mod expres cu posibilităţi de modificare a valorilor unor parame-
tri în vederea reproducerii procesului studiat în diferite condiţii 
de lucru. 

lAodelele abstracte sau simbolizate sînt alcătuite din descrieri 
matematice ale procesului chimic. Numite frecvent modele matematice, 
acestea conţin de regulă seturi de ecuaţii de diverse tipuri, adesea 
ecuaţii diferenţiale cu derivate ordinare (modele cu parametri con^ 
centraţi) sau cu derivate parţiale (modele cu parametri distribuiţi) 
care descriu fenomenele cinetice şi de transfer din cadrul RCSP. Mo-
delul matematic complet al unui proces chimic trebuie să conţină ur-
mătoarele categorii de relaţii [lo^ : legăturile între variabilele 
fundamentale ale procesului atît în regimuri staţionare cît şi ne-
staţionare, restricţiile impuse funcţionării procesului şi un cri-
teriu de optimizare (cel puţin). Tinînd seama de natura fenomenelor 
care au loc în procesul studiat - deterministă sau stocastică -
modelele matematice pot fi: 

- modele deterministe (rigide), exprimate fie numeric, fie 
analitic, dar utilizînd în orice caz valori medii, fără a lua în 
considerare distribuţii shatistice de probabilitate; 

- modele stocastice, exprimate fie analitic (utilizînd 
legi de distribuţie a variabilelor discrete sau continui şi 
eşantionarea), fie numeric (utilizînd distribuţii de valori ale 
variabilelor generate cu tehnici bazate pe numere întîmplătoare). 
Modelele de studiu pot avea drept scop [9] : 

a) studierea unor fenomene simple, izolate de cadrul general, complex 
în care se desfăşoară în realitate,în vederea formulării unor teorii 
generale; 
b) descrierea unor fenomene complexe, puternic neliniare; datorită 
numărului foarte mare de parametri şi complexităţii un astfel de 
model rămîne valabil pentru ui^omeniu restrîns de condiţii. 

Modelele predictive - orice model care descrie un RCSP are, final-
mente, un rol predictiv - pot fi, după momentul constituirii, nivelul 
de cunoaştere a realităţii şi scopul urmărit [9]: 

- modele de dimensionare a aparatelor, care de regulă con-
ţin extrapolări ale unor relaţii, disponibilitatea fiind în acest 
caz mai importantă decît precizia; aceasta deoarece dimensionarea 
unui flux tehnologic necesită modificări frecvente ale condiţii-
lor impuse fiecărui utila,j , mai ales cînd există debite mari de 
reclrculnro; 

- modele de conducere a proceselor, care conţin caracteris-
tici precizate ale nintomului întrucît, la instalaţii existente 
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precizia are (în acest cazj o importanţă mult mai mare decît 
disponibilitatea care este limitată la situaţiile ce pot 
apare, în mod obiectiv, în instalaţia himică în cauză; 

- modele de optimizare care necesită o cunoaştere pro-
fundă, detaliată a procesului, îndeosebi a vitezelor de 
desfăşurare a fenomenelor care au loc în reactor; elabo-
rarea unui astfel de model necesită, pe lîngă informaţii-
le obţinute în laborator şi/sau instalaţia pilot, obser-
varea atentă pe o anumită perioadă şi efectuarea de mă-
surători în instalaţia industrială; precizia unui model 
de optimizare este mult mai mare decît a unui model de 
dimensionare, luîndu-se în mod obligatoriu în considerare 
şi aspectele economice ale desfăşurării procesului, 

1.5.2, Simularea RCSF. 

După natura modelului utilizat^ simularea funcţionării unui RCSP 
poate fi simulare fizică sau simulare matematică. 

Simularea fizică implică reproducerea fenomenului studiat -
funcţionarea RCSF - la diverse scări. Simularea fizică înseamnă 
deci operarea unor RCSF mai simple şi /sau mai mici urmată de 
analiza influenţei diferiţilor factori asupra performanţelor acestor 
modele. In tratarea datelor experimentale obţinute prin simulare 
fizică se urmăreşte frecvent constituirea unor indicatori sintetici, 
de regulă valori adimensionale, a unor criterii de similitudine care 
să caracterizeze în ansamblu desfăşurarea procesului chimic. Ulterior, 
prin reproducerea aceloraşi valori ale acestor criterii de similitu-
dine atît în model cît şi în sistemul real studiat procesul se re-
produce la o scară din c ^ n ce mai mare pînă la nivelui instalaţiei 
industriale. Aplicarea acestei metode este imposibilă in cazul RCSF 
deoarece prezenţa reacţiilor chimice duce la obţinerea unor criterii 
de similitudine simultan incompatibile. Altfel spus, utilizarea 
numai a simulării fizice pentru KCSF are o valoare cognitivă redusă 
şi poaxe constitui o sursă de dificultăţi în dezvoltarea unui 
proces industrial [loaj . 

Simularea matemaxica înseamnă descrierea fenomenului studiat -
funcţionarea RCSF - sub aspect cantitativ, in diverse circumstanţe, 
folosind modele matematice ale acestuia. Presupunînd existenţa unui 
model matematic adecvat al procesului studiat, simularea matematică 
are drept element central crearea unui algoritm de rezolvare a 
modelului, adică de simulare a procesului şi drept cerinţă absolută 
verificarea concordanţei între rezultatele simulării şi caracteris-
ticile reale ale procesului. Spre deosebire de simularea fizică. 

BUPT



14 
modificările au loc în acest caz numai în descrierea - modelul -
procesului, sau asupra valorilor de intrare, obţinîndu-se valorile 
de ieşire cu ajutorul unui sistem de calcul prin folosirea unui 
algoritm adecvat. Simularea matematică nu se opune simulării fizice; 
acestea se completează reciproc şi constituie împreună calea de 
cunoaştere a unor procese complexe cum sînt cele din RCSP. Este de 
menţionat însă că simularea matematică necesită mai puţine cheltu-
ieli şi durează mai puţin decît simularea fizică, dar trebuie 
completată, validată, cu măsurători asupra procesului real. 
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2. DIODELE ALE REACTOARELOR CATALITICE IN STRAT FLUIDIZAT. 

In domeniul atît de complex al RC3F utilizarea modelelor 
matematice a devenit o metodă de lucru deosebit de răspîndită, mai 
ales odată cu dezvoltarea sistemelor de prelucrare automată a 
datelor. 

Spre deosebire de modelele fizice, a căror realizare şi uti-
lizare antrenează cheltuieli mari şi necesită durate mari de expe-
rimentare, modelele matematice se realizează cu cheltuieli relativ 
mici (documentare, prelucrarea unor date disponibile, elaborarea 
de scheme logice), iar utilizarea acestora nu necesită cheltuieli 
sau durate mari (elaborarea unor programe de calcul şi rularea 
acestora pentru combinaţii de valori ale parametrilor din model), 

P.lodelele matematice trebuie însă veri'icate în orice caz cu 
date experimentale (obţinute pe modele fizice) sau cu date din 
instalaţii chimice în funcţiune. 

In măsura în care descriu corect procesul chimic studiat 
modelele matematice pot servi In simularea funcţionării acestuia 
pentru o varietate de scopuri: 

- dimensionare tehnologică; 
- transpunere la scară (dela o instalaţie de laborator sau 

o instalaţie pilot la o instalaţie industrială sau, după necesităţi, 
invers); 

- conducerea procesului (operare, control optimal); 
- optimizare (mai ales abordînd procesul şi din punct de 

vedere economic). 
Tipurile de modele matematice folosite frecvent pentru RCSF 

s î n t [ 7 ] : 

- modele deterministe; ^ 
- modele stocastice bazate pe funcţii de probabilitate; 

" " " " numere aleatoare; 
" statistice (empirice). 

In această lucrare se utilizează: 
- modele deterministe pentru aspectele de cinetică şi termo-

dinamică chimică (de exemplu cele din secţiunea 2.2) precum şi 
pentru unele aspecte ale funcţionării ansamblului RCSF-GSF; 

- modele stocastice bazate pe numere aleatoare pentru 
descrierea comportării particulelor de catalizator şi a dezacti-
vării acestuia; 
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- modele statistice pentru descrierea comportării gazuM şi 

dezactivării catalizatorului. 

2.1, Niveluri de elaborare a modelelor pentru RCSF. 

Corespunzător scării de examinare şi naturii fizice sau chimice 
enomenelor se pot distinge şase niveluri de elaborare a modelelor 

:î;ematice pentru RCSF, aşa cum se arată în tabelul 2.1. 

Tabelu l 2 1 Niveluri de m o d e l e pentru RCSF 

^ - \ N a t u r a 

de 
e x a m i n a r e 

Ch imico F i z i c a F iz ico -
ch imico 

Complexa 

M o l e c u l a r a 
MODELE 

W A L E TERMO-
DINAMICII Si C I -
NETICII 

M i c r o s c o p i c a 

/ ^ M O D E L E 
W A L E E L E -
MENTULUI INFINI-
TEZIMAL DE 
FLUID 

( ^ M O D E L E 
W A L E GRA-
NULEI DE C A -
TALIZATOR 

M o c r o s c o p i c â 
f T ^ MODELE 
^ ALE ELE-
MENTULUI DE 
REACTOR 

Z o n a a 
r e a c t o r u l u i 

C L \ MODELE 
^ A L E STRA-
TULUI F L U I D I -
ZAT 

î n t r e g u l 
r e a c t o r 

^ MODELE W DE A N -
SAMBLU ALE 
REACTORULUI 

Modelele de nivel ( î ) , @ , şi (4) se referă la procese omogene, 
cestea pot descrie unele aspecte ale comportării fazei gazoase din 

Modelele de nivel 0 şi 0 se referă la procese etero-
gene. Acestea descriu aspectele caracteristice, determinante ale 
' C S F . 

In continuare se vor prezenta elementele importante privind 
iiversele tipuri de modele ce se includ în cele şase niveluri 
•roz.entate. 

2.2. Modele ale termodinamicii f̂i cinetic-H chimice. 

Principalele aspecte ce trebu.ie reflectate în modelefe de 
nivel :;e referă la: 

- efectul termic al reacţiilor chimice; 
- echilibrul reacţiilor chimice; 
- viteza reacţiilor chimice. 

In cazul proceselor chimice în care oînt implicate un număr 
:c de specii chimico elaborarea relaţiilor de calcul pentru cele 
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17 
trei aspecte menţionate este relativ simplă şi se poate face în mare 
măsură pe baza datelor din literatură. In astfel de cazuri determi-
nările experimentale sînt necesare doar pentru stabilirea vitezelor 
de reacţie. 

In cazul proceselor chimice realizate la scară industrială 
au loc de regulă, concomitent, mai multe reacţii chimice în care 
sînt implicate numeroase specii chimice. Mai frecvente sînt trei 
situaţii [9]: 

- o materie primă este transformată într-un amestec complex 
de produse; 

- un amestec complex de reactanţi este transformat într-un 
amestec complex de produse; 

- procese de polimerizare. 
Dintre acestea primele două situaţii se întîlnesc şi în cazul RCSP. 

Notînd cu A^, speciile chimice prezente în siste-
mul se reacţie în care au loc 1 = 1 , r reacţii chimice avînd 
coeficienţii stoechiometriciv^^, ansamblul reacţiilor care au loc 
se reprezintă astfel: 

i V = O; i = (2.1) 

Notînd cu (AN^)^ variaţia numărului de moli ai speciei j în 
reacţia i, măsura transformărilor chimice din sistem este dată de 
gradul de avansare al fiecărei reacţii: 

3 i = 1 ( 2 . 2 ) 

2.2.1. Efectul termic al reacţiilor chimice. 

Acest efect se poate calcula aplicînd legile Iul Hess şi 
Klrchhoff [11] . Pentru reacţia chimică 1 efectul termic standard 
se poate calcula conform legii lui Hess: 

- din călduri de formare standard: 
s 

= (2.3) 
- din călduri de combustie standard: 

- - r (2.4) 

Căldura de reacţie la o altă temperatură decît cea standard 
poate fi calculată pe baza legii lui Klrchhoff: . ^'[y 
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A ^ K R ^ I = ^-^«p^i (2.5) 
în care A c este variaţia căldurii specifice la presiune constantă 
a amestecului de reacţie. Căldura specifică a unei specii chimice 
este exprimată în literatură sub formă de polinoame, cel mai adesea 
de ordinul 2, ale temperaţurii: 

c^ . = o< + p -T -f o^.'T^ (2.6) PiO O U .1 
astfel încît; 

s 
(Acp), = = (A^^), . (A(i), T . (Aă). T^ (2.7) 

ii " 
Prin integrarea ecuaţiei (?.5) între temperatura standard şi tempe-
ratura T se obţine efectul termic al reacţiei i la această tempera-
tură: 

= . (AX)..(T - 298) . 

+ (T^-298'-)/2 + (AT) .• (T3-2983)/3 
I 1 1 

Pentru ansamblul de r reacţii chimice avînd gradele de avan-
sare efectul termic global la temperatura T este: 

i=l 
Deoarece gradele de avansare ale reacţiilor sînt dependente 

de temperatură, în cazul unor sisteme complexe . de reacţie deter-
minarea efectului termic necesită folosirea unor metode numerice 
de rezolvare a sistemelor de ecuaţii neliniare. 

2,2.2. Echilibrul reacţiilor chimice. 

Este necesară examinarea acestui aspect atunci cînd în cadrul 
procesului chimic se desfăşoară reacţii reversibile. Compoziţia la 
echilibru limitează performanţele posibile într-un reactor chimic. 
Prezenţa catalizatorului afectează numai timpul şi eventual calea 
de apropiere de starea de echilibru. 

Compoziţia de echilibru se poate determina, în principal, pe 
două căi [11,12,13] : 

- folosind valorile constantelor de echilibru termodinamic; 
- calculînd printr-o tehnică de optimizare acea compoziţie 

care minimizează funcţia de entalpe liberă. 
Pentru reacţii multiple condiţia de echilibru este; 

^ V . ^ . . = O ; i l,?, . . . ,r ( 2 . 1 0 ) 
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unde este potenţialul termodinamic al .speciei chimice j la tem-
peratura de reacţie. Uzual, condiţia de echilibru pentru o reacţie 
chimică se exprimă astfel: 

/-iG? = -RT'lnK^ , (2,11) j. a ţ ± 
^^^ A G ^ = -RT-lnK^ . (2.12) 

unde AG? este variaţia entalpiei libere standard în reacţia i: 
3 

(2.13) 
d = i 

iar K aînt constantele de echilibru exprimate în funcţie de activi-
tatea sau de fugacitatea speciei chimice: 

V-i -i 
K., . = TX a.^'J; i = 1,2,...,r (2.14) 

Kp , = I X f-^'^; i =•• 1,?,...,r (2.15) 'f.i - j.i J 

Aceste constante de echilibru adimensionale şi dependente numai de 
temperatură servesc apoi, conform primei metode, la determinarea 
unor expresii ale constantelor de echilibru care dau informaţii 
referitoare la compoziţia amestecului de reacţie în mărimi măsura-
bile: presiuni parţiale (Kp), fracţii molare (K^), concentraţii 
molare (K ). c 

Cea de a doua metodă amintită mai sus se bazează pe faptul că 
echilibrul într-un sistem de reacţii chimice se stabileşte la nive-
lul minim al entalpiei libere a sistemului. Entalpia liberă a unui 
amestec conţinînd s specii chimice este: 

G(N) = /I (2.16) 
.1 = 1 

unde: N = ( N . ) reprezintă vectorul cantităţilor în moli J. / s 
ale constituenţilor; 

g = N -(c + ln(N /W)) (2.17) J J J J 
c. = (G°/RT)^ + InP (2.18) 

s 
N = ^ N^ (2.19) 

P fiind preiiirea totală a sistemului, în atm. 
Determinarea compoziţiei de echilibru a sistemului constă în 

calculul componentelor vectorului N, N.>0 care minimizează ental-J 
pia liberă a amestecului şi satisfac următoarea condiţie de conser-
vare a manei: ^ 

^ f^jk'^j " ^k ' ^̂  (2.2o) 
F i 
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unde â ĵ  reprezintă numărul de atomi ai elementului chimic k în 
molecula compusului j, iar h^ este ma.sa atomică totală a elementului 
k iniţial prezentă în amestecul de reacţie. 

Se propun două metode de calcul al compoziţiei de echilibru 
în sisteme complexe de reacţie [l4,15] : o procedură bazată pe metoda 
Newton de aflare a extremului unei funcţii şi o procedură îmbunătă-
ţită faţă de metoda clasică fl6]. îmbunătăţirea se referă la reducerea 
de cca. 10 ori a timpului de calcul în condiţiile creşterii precizi-
ei cu două ordine de mărime. In ambele proceduri s-a eliminat 
restricţia de bilanţ de materiale din datele de intrare. 

In continuare se prezintă cele două proceduri originale de 
calculare a compoziţiei de echilibru în amestecuri complexe de reac-
ţie. Pentru simplificarea notaţiilor se rescriu ecuaţiile (2.16) -
(2.2o) astfel: 

= ^ gj. (2.16') 

Si = (^i ^ ln(x./x)) (2.17') 

c. = (G^/RT)^ + InP (2.18') 
.-JL 

"" = ^ ^ ^i (2.19') 

£ = ' = m (2.2o') 

2.2.2.1. Procedura bazată pe metoda Newton generalizată. 
Pornind de la ecuaţiile (2.16') - (2.19') se poate reformula 

problema astfel: se urmăreşte minimizarea funcţiei 
n 

^ ( X ) / 4 I n x ^ - I n x ) X . ( 2 . 2 1 ) 

i = l ' 
ale cărei derivate parţiale (importante pentru metodele de aflare a 
minimului utilizate în continuare) sînt: 

Y C ; I n — ^ ^ ^ 1 X 

-^^F(X) ^ - X. 
X...X 

unde 

k 
0 pentru i / k 
1 pentru i = k 

In vederea eliminării restricţiei de bilanţ de materiale din 
datele de intrare ecuaţia (2.2o') se modifică astfel: 
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f. = ^^a.. - b. ; j .= l,2,....r (2.22) 

Pentru aflarea compoziţiei de echilibru trebuie deci găsit minimul 
funcţiei: jn 

(b = P + ) -A.-f, (2.23) 
0 = 1 

In punctul de minim trebuie îndeplinite condiţiile: 
op 

d O 
= O ; i l,?,....n 

= O ;(condiţia de minin) 
(2.24) 

= O;(condiţia de depla-
^ sare pe suprafaţa de 

răspuns) 

oC) 
- = O ; j = : (verificarea suprafeţei, 

(2.25) 
Derivatele parţiale din ecuaţia (2.24) sînt: 

of. 

înlocuind în (2.24) şi (2.25) se obţine: 
m 

# . V ~ b, = O 

(2.26) 

{2.21) 

(2.28) 

(2.29) 
i-1 

Adoptînd notaţiile; 

P 
Y = y. ; p = n + m 

i-1 
ecuaţiile (2.28) şi (2.29) devin: 

(2.3ob) 

P . 
Y k = c^ + Inyĵ  - InY + . • = O ;k=l,2, . . . ,n (2.31) 

n 

i = l 
... - V n = O ; k = (n^l) , (n+2) , . . . , p (2.32) 

Pentru aflarea minimulvii trebuie rezolvat sistemul de ecuaţii 
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(2.31) - (2.32). Se poate utiliza metoda Newton generalizată: 

^ = = 1.2.....P (2.33) 
In acest caz ecuaţia generală (233) se scrie astfel: 

- pentru ecuaţia (2.31): 

1=1 "̂ k 

. P_ 
\ 
/ 

j=n+l 

\ 
= -(c,, + Iny, - InY + / IV K O 

y. a. ) ; 

(2.34) 

) ;k=^l,2,... ,n 

- pentru ecuaţia (2.32): 

^^ - r. 

^ (2.35) 
k = (n+1),(n+2),...,p 

Sistemul alcătuit din ecuaţiile (2.3^1) şi (2.35) poate fi scris 
sub formă matriceală. Matricea în care cantităţile dy., la care 
se referă condiţia de convergenţă, nu sînt scrise poate fi parti-
ţionată astfel: 

1 1 
Y ' T' 0 11.02 1-. -L Ĉ  •IN yi -INY 

Y y2 Y ) -4. Y 

1 1 
Y' Y' yn y 

0,0 .. 0 

QM.L'QM.?' •••'QM.N 0.0 0 

sau A B C 
D E F (2.37) 

In figura 2.1 se prezintă sub formă de schemă logică tehnica 
de lucru a acestei proceduri bazată pe metoda Newton generalizată. 
Datele de^intrare se rerer?! la entalpiile libere ale speciilor 
chimice G° sau, mai bine funcţiile de entalpie liberă (G°/RT) . , 
compoziţia alimentării gi presiunea sistemului de reacţie, P.^' 
Rezultatele se obţin sub forma oamtitaţilor exprimate în moli din 
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n imul ? ( dyj ^ C . 
= 1 . 2 . . . . , n ) 

Figura 2.1. .̂ .Jchema logică pentru 
calculul compozi'^iei de echilibru cu 
procedura bazată pe metode Newton 
generalizată. 

Procedura cu accelerare a convergenţei şi 
î m b u n a t a preciziei de calcul. 

?v'letoda prezentată în literatură Ll^ pentru determinarea 
compoziţiei de echilibru prin minimizarea funcţiei de entalpie 
liberă se bazează pe următoarele consideraţii teoretice: 

a) pentru un set de valori ce respectă condiţia (2.2o') 
n 

Y = (yi,y2,... ; y -

ecuaţia (2.21) poate fi scrisă astfel: 

( 2 .38 ) 

F(Y) = > y. c. + / In^i - (2.39) 
i = l 1 - 1 i=l 
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Fie: Ai = X. - y. ; x - y (2.4o) 

b)funcţia F (Y) se poate aproxima în jurul punctului Y prin 
dezvoltarea în serie Taylor, reţinînd doar primii trei termeni: 

n 
Q(X) = F(Y) + > oX^ 

n - p 

i \ \ ^̂  F 
^ i=l k=l ^ ^ 

•^i^Ak (2.41) 
i = l 

c) înlocuind derivatele parţiale, menţionate anterior, în 
ecuaţia (2.41) se obţine: 

Q (X) = P (Y) + z L (c, + Iny. - lny).ZVi ^ ^ /_ j . - - ^ (2.42) i=i ^ ^ ^ i=i ^ y± y 
d) deoarece derivatele parţiale sînt nenegative rezultă 

că atît F (Y) cît şi Q (X) sînt convexe şi prin urmare există un mi-
nim. Pentru a găsi următoarea aproximare a soluţiei căutate, 
extremul minQ(X) se caută respectînd restricţiile de bilanţ de 
materiale şi de exiciienţă a substanţelor. 

e) în acest scop se apelează la tehnica multiplicatorilor 
Lagrange, utilizată în general pentru aflarea extremului unei 
funcţii de mai multe variabile între care există unele relaţii su-
plimentare, de exemplu de tipul ecuaţiei (?,2o). Adică: 

G(X) = Q(X) + ^ ^ir^'i ^ 
i = i 

undeyt . sînt multiplicatorii Lagranp;e. Minimul funcţiei G(X) se j 
află în punctul în care: 

= O ; i = 1,2,...,n (2.44) 
m_ 

sau: y X. - _ 
^i - l ^ T " ^ - f - Z. ^ V ^ i j = O ; i = 1,2,...,n (2.45) 

Ecuaţiile (2.19M, (2.2o») şi (2.45) formează un sistem de 
(1+m+n) ecuaţii cu (n+m+1) necunoscute şi anume x ^ , . . . , 
2,..., Determinarea multiplicatorilor se face astfel: 

- pentru y > 0 ecuaţia (2.45) se poate rezolva în raport cu x 
ţinînd cont de ecuaţia (?.l?): 

_m_ 
Xi = -gj(Y) ^ ^ 7 ^ .) y. (2.46) 

- însumînd peste i se obţine: j=l 
m _n 

b = gi(T) (2.47) 
,i = l J ^ i=l ^ 

- înlocuind ecuaţia (2.46) în ecuaţia (2.2o*) rezultă: 
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ÎTl 
n 

Hotînd: u = Ş - 1 ; r.ĵ  = rĵ . = ^ ( a . (2.49a,b) 

se obţine sistemul de m-̂ l ecuaţii cu rn+l necunoscute iĈ  jUp, . . . > ̂  = 

i=1 

Eliminarea eventualelor valori negative x̂ ^ la oare s-ar 
putea ajunge înseamnă existenţa derivatei parţiale , iar 
asigurarea că nu s-a depăşit minimul înseamnă o valoare negativă 
a acestei dersvate. 

In metoda cunoscută [l6l aceşElJta se realizează prin intermedi-
ul derivatei parţiale: 

rezultată din relaţia (2.39) prin înlocuirea 
X . = y . 1- Ai 

A i fiind direcţia preferată de avansare de la y^ spre x̂ ,̂ iar 
^ i fracţiunea care va fi reţinută astfel încît să nu apară valori 
Xĵ  negative. Pentru determinarea valorilor .A în [16] a-a utili-
zat o metodă secvenţială cu pas foarte mic (5-10"^), care con.sumă 
mult timp de calcul şi limitează la 10"^ precizia soluţiei. 

In figura 2.2 se prezintă schema logică pentru metoda des-
crisă mai sus [id . Această metodă impune ca estimarea iniţ:ială 
a compoziţiei de echilibru, relaţia (2.38), să verifice restric-
ţia de bilanţ de materiale (2.2o'). Deşi în principiu acest lucru 
este întotdeauna posibil, în practică apar dificultăţi generate 
de repetarea unor calcule preliminare laborioase, cu multe cifre 
semnificative. Erorile estimării iniţiale, chiar la ultima cil'r--:. 
se acumulează în timpul calculelor ulterioare deoarece metoda 
nu are o verificare în acest sens; se poate ajunge astfel la 
rezultate care nu mai au semnificaţie fizică. 
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CSTART) 

Fif^ura Schema lô f̂ ică pentru calculul 
compoziţiei de echilibru cu metoda [l6]. 

Pornind de la aceste/fonstatări s-au introdus următoarele 
modificări: 

1) Plecînd de la un vector Y = (y^, Y^ » • • • ».Ŷ ) care nu 
satisface relaţia se definesc noi valori: 

n 
(2.52) 

care diferă de cele din datele de intrare: 

<6 (2.33) 
unde 6 este eroarea admisibilă şi se caută vectorul X = 

care o verifica. Helaţia (2.46) introdu:̂ ;i "în (2.52) conduce 
la: 

n m 

i-1 

\7 \ a.,..rjY) • b. 
i - l 

( 2 . ^ ' 

BUPT



IJtilizînd notaţiile: 
^̂  - f (2.55) 

I I 

'̂ kj) 
i 1 

se obţine un sistem de m+1 ecuaţii, diferit de (2.5o) şi anume 

n 

1 = 1 ^ n 

1=1 

In consecinţă se poate porni calculul cu orice vector Y 
avînd componente pozitive, fără a mai respecta relaţia (2.2o') 
de bilanţ de materiale. 

2) In vederea reducerii timpului de calcul s-a fo-
losit pentru investigarea domeniului [0,l] de valori pentru 
fracţia de avansare -A din ecuaţia (2.51) o metodă mai rapidă 
bazată pe înjumătăţirea intervalului. 

Procedura de lucru, cu îmbunătăţirile descrise mai sus sub 
punctele 1) şi 2) este prezentată sub formă de schemă lo.crică 
în figura 2.3. 

In figura 2,4 se prezintă schema logică de ansamblu a unui 
program elaborat pe baza metodei de convergentă ridicată şi 
precizie sporită prezentată. Subrutinele din program realizează 
următoarele sarcini: 

DATE - extrage protocolul datelor de intrare în formă 
condensată; 

OAIJJOR - rezolvă sistemul (2.57^ prin metodn Gauss -
Jordan; 

.)OLUTI - calculează soluţia îmbunătăţită X pe baza 
soluţiei precedente Y folosind metoda înjumă-
tăţirii intervalului; 

DERIVA - verifică existenţa derivatei funcţiei de 
energie liberă în calculul soluţiei îmbunătă-
ţite; dacă există îi calculează valoarea; 

FINAL - extrage sub formă extinsă caracteristicile 
compoziţiei de echilibru; 
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8F(X ) -ŢT 

Vl̂ -rurn lîcherna lofjc;! pentru calculul compoziţiei 
de echilibru cu procedura de accelerare a convergenţei 
şi îmbunătăţirea preciziei do calcul. 

REZ - recalculează compoziţia de echilibru în alte 
moduri de exprimare ('?;masă, presiuni parţiale, 
fracţii molare); 

Ty\BEL - extrage tabelele conţinînd rezultatele calcu-
lelor. 

Programul acceptă la o rulare maximum: 10 presiuni de lucru, 10 
BUPT



compoziţii de alimentare ş± 10 temperaturi de lucru pentru ames-
tecuri de reacţie care includ cel mult 15 substanţe chimice formate 
in mn.7irnum c:inci. olomenlo ch i :ri i CM? , .••.coiîto c.'irac teri nt ici au fost 
onsideraU: ca acoperitoare pentru majoritatea cazurilor ce se pot 
nlîlni curent în practică 

f S T A R O 

Datele de inUore 

s t a b i l i r e a coodit_i 
lucru . a l i n n e n t a r e 
t u r a 

ilor c u r e n t e de 
p r e s i u n e , t e m p e r a -

A s u m a r e a u 
o a r e c a r e Y 

ne i solut i i in i ţ ia le 

C a l c u l u l coe f ic ien ţ i lo r s i s t e m u l u i ( 2 . 5 7 1 

/GAUJOR~\ 

/ F I N A L \ / T A B E L \ 

DA / R E Z y 

( S T O P ) 

Figura Schema logică de ansamblu a programului 
pentru calculul compoziţiei de echilibru în ameste-
curi complexe de reacţie. 

In aplicaţ^ia 1 se prezintă calculul compoziţiei de echilibru 
pentru un proces chimic ce se poate desfăf^ura într-un RCoF şi anume 
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obţinerea izoprenului din i-pentan. 

2.?.3. Viteza reacţiilor chimice. 

Viteza reacţiilor constituie un element hotărîtor în desfăşu-
rarea unui proces chimic. 

Abordarea termodinamică se referă, aşa cum s-a arătat, la reac-
ţiile posibile între moleculele sau atomii prezenţi în condiţiile 
de temperatură şi presiune ale procesului chimic, la stabilirea 
efectului termic şi a compoziţiei de echilibru. 

Abordarea cinetică se referă la vitezele de desfăşurare a 
reacţiilor chimice sau la viteza cu care se atinge compoziţia de 
echilibru. 

Raportată la componentul j viteza unei reacţii singulare se 
defineşte [l2] : 

- in sisteme omogene sau cvasiomogene: 
. dN. 

= - V'-dt^ (2.58) 
- in r.isteme eterogene, în cazul reacţiilor catalitice: 

dN . 

unde W este masa catalizatorului. 
In cazul reacţiilor multiple se defineşte pentru fiecare 

dintre acestea viteza de reacţie echivalentă: 
1 . d(AN ) d̂ '. 

= T T J - f - â t ^ == f ^ (2.6o) 
şi rezultă pentru fiecare component, atît în sisteme omogene cît 

şi eterogene: 

^ ""k,.! ; j = 1,2,...,s (2.61) 
Viteza de reacţie este o funcţie de starea sistemului în care 

are loc reacţia chimică, stare caracterizată prin concentraţii, tem-
peraturi, presiuni. Deşi abordările teoretice privind expresia 
vitezei de reacţie au făcut progrese importante totuşi, funcţia 
viteză de reacţie se deduce aproape numai pe baza determinărilor 
experimentale. 

Pentru cazurile practice influenţa presiunii se poate expri-
ma în funcţie de temperatură şi concentraţie, astfel încît numai 
aceste variabile apar în expresia vitezei de reacţie (pentru siste-
me omogene) [s] : 

v R = f.(T).f.(c) (2.62) 
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Dependenţa de temperatură este de regulă acceptată ca în legea 
lui Arrhenius: 

r^(T) k^-oxp(-f.C/RT) (2.63) 

unde k^ er.te constanta specifică de viteză sau factorul preex-»; 
ponenţial, E este energia de activare a reacţiei, iar R este 
constanta universală a gazelor. Dependenţa de concentraţie este 
acceptată de regulă ca o lege de puteri: 

f^(c) = C^^. c ^ c / (2.64) 

în care » » • • • ordine parţiale de reacţie, iar 
s_ 
\ ô . = n 

reprezintă ordinul global de reacţie. 
înlocuind ecuaţiile (2.63) şi (2.64) în ecuaţia (2.62) se 

obţine forma generală a expresiei vitezei de reacţie: 

c.^ (2.65) 

Pentru reacţii reversibile trebuie verificată consistenţa 
expresiei de viteză a reacţiei cu condiţiile termodinamice la 
echilibru. De exemplu, pentru reacţia reversibilă: 

aA + bE rR + pP (2.66) 
la echilibru vitezele reacţiilor directă şi inversă sînt egale: 

(2.67) 

..c^.c^ = (2.68) 

Deci: o •• 
^ = i = f(T) (2.69) 

Dar^la echilibru între concentraţiile componenţilor există rapor-
tul definit de constanta de echilibru: 

c^.cP 
K = = !'i(T) (2.7O) c a D i 

Pentru ca expresia vitezei de reacţie să fie consistentă termodi-
namic este necesar ca: 

L 1 ^ 1 j2 constant (2.71) r p a b 
In [8' se prezintă proprietăţile funcţiei viteză de reacţie 
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32 
respectiv dependenţa vitezei de reacţie de: ^^radul de avansare a 
reacţiei, concentraţia iniţială a unei specii chimice şi temperatură 
Sînt tratate în detaliu cîtevn cazuri de reacţii omogene de ordinul 
unu: ireversibilă, reversibilă endotermă ş± reversibilă exotermă. 

Modele ale elementului infinitezimal de fluid. 

S^6onsideră un element de volum suficient de mic pentru a se 
putea determina variaţii ale proprietăţilor mediului. Apoi se scriu 
ecuaţiile de conservare a proprietăţilor. In figura 2.5 este repre-
zentat elementul infinitezimal de fluid în coordonate rectangulare: 

II u 

X 

l'̂ igura Elementul infinitezimal 
de fluid. 

are dimensiunile Ax, Ay, Az şi este străbătut de un fluid avînd 
viteza lî în raport cu cele trei coordonate şi deci componentele 
^x» ^y' ^z- importante aspecte pentru analiza reactorului 
chimic sînt cele referitoare la: 

- conservarea speciilor moleculare (bilanţul de masă); 
ener/Tiei calorice (bilanţul termic); 

cinetice ( " impulsului). 
La scrierea ecuaţiilor pentru aceste bilanţuri se iau în 

considerare atît reacţiile chimice care pot avea loc, cît mai ales 
fenomenele fizice care însoţesc mişcarea fluidului cu viteza u: 

- transferul de masă, prin difuzie şi convecţie; 
termic, prin conducţie, convecţie şi radiaţie, 

dacă este cazul; 
de moment. 

In elaborarea modelelor la acest nivel se disting două situ-
aţii mai importante: 

- scrierea ecuaţiilor de bilanţ pentru curgere laminară; 
T " " " " tutoulentă. • 

^ ^ r l m Ţ ^ a z modelele uînt de tip doterminist, valorile coeficien-
BUPT



ţilor de transfer fiind ferme şi constante în toată masa fluidului. 
In al doilea caz cîmpul local de viteze prezintă variaţii stocas-
tice pe perioade scurto şi se utilizează coeficienţi efectivi de 
transport obţinuţi, de regula, ca valori mediate în timp, ţinînd 
cont de regimul de cur^^e. 

Pentru exemplificare se prezintă comparativ în tabelul 2.2 
ecuaţiile bilanţurilor de rnai-a, caloric şi de impuls în anumite 
ipoteze simplificatoare (unele proprietăţi î:'izice constante) 

T a b e l u l 2 .2 .Ecuaţ i i de bilanţ pentru e lementul infinitezimal de f lu id 

B i l a n ţ u l Pentru c u r g e r e a l a m i n a r a P e n t r u c u r g e r e a t u r b u l e n t a 

d e m a s a 

(molar pentru 

spec ia A) i = i r x . y . z 12.73) 

c a l o r i c 

( 3 . C p . ct) 

i = x.y.z : ^ = ct i - - x .y . z (2.75) 

impulsului 

( y T | = ct) 

j r x . y . z ; i = x . y . 2 j r x.y.z : ] = X,Y,Z ; i = x.y.z. 

pentru un sistem în care are loc reacţia A B, în cele două 
situaţii prezentate mai sus[?,0]. 

Modele ale granulei de catalizator. 

/\spectul cel mai important în cazul RCSF este, la acest 
nivel de examinare, stabilirea vitezei procesului catalitic şi 
a modului în care este determinat sau controlat acesta: de un 
fenomen chimic sau de un fenomen fizic. 

Fenomenele elementare care determină viteza procesului cata-
litic eterogen sînt atît de natură chimică (chemosorbţie, reacţie 
de suprafaţă) cît şi de natură fizică (difuzie, absorbţie, desorb-
ţie) [b] . In figura P.6 se prezintă schematic succesiunea etapelor 
unui proces catalil,ic eterogen, Viteza procesului catalitic depin-
de atît de vitezele fenomenelor ele:nentare implicate în cele 
unsprezeo'' etape cît şi de modul de combinare a acestora [12' . 
l^eacţia catriLitică pro[)ri u-zi sTi se referă la etapele (d), (e), (f). 

In literatură se citează două posibilităţi de formulare a 
ncu.Mţiilor cinetice pentru procesul cntnlitic [8,12|: 

- r.ub forma unoi iicri i dĉ  putori, la fol ca în c:azul reacţiilor 
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omogene: 
Vp = k 

ii 
TT 
D = 1 

( 2 . 7 8 ) 

unde componentele j si^t reactanţii. Ecuaţiile de viteză de acest 
tip sînt caracteristice proceselor controlate cinetic. Baza fizi-
că a acestui tip de ecuaţii ale vitezei procesului catalitic o 
constituie izoterma Freundlich [1?] ; 

Figura ?.6. Fenomenele elementare ale procesului catali-
tic gaz - solid: a) transportul convectiv al reactantului 
în zona convectiva; b) difuziunea roactantului prinfilmul 
Îĵ jjgaz spre particula de catrili zator; c) difuziune/; reac-

prin pori; d) adsorbţia reactantului pe centrul activ; 
e) reacţia de suprafaţă; f) desorbţia produsului; g) di-
fuziunea produsului prin pori; h) difuziunea produsului 
prin filmul de gaz spre faza gazoasă; i) transportul con-
vectiv al produsului în zona convectivă; j) transferul de 
căldură extern; k) transferul de căldură intern. 

- sub forma denumită LHHW: 
(termen cinetic >( forţa de abatere de la echilibru sau de 

(termen de adsorbţie)^ (2.79) 
acţionare) 

n fiind numărul de centri activi implicaţi în reacţia de supra-
faţă din etapa (o). Această formă a ecuaţiilor de viteză se 
bazează pe luarea în considerare a fenomenelor elementare ale 
procesului catalitic. Ra este rezultatul reunirii a două categorii 
de modele ale fenomenelor de suprafaţă: 

- modelul Langmuir-Hinshelwood propus în anul 194o [is] ; 
- dezvoltarea acestuia, propusă de Plougen şi Watson în 

anul 1947 [l9] . 
Intr-o reacţie catalitică pot fi implicaţi unul sau doi 

centri activi. In figura 2.7 se prezintă schematic etapele de 
suprafaţă pentru-aceete posibilităţi în cazul reacţiei reversibile: 

(2.8o) 
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®© T^r-rrrrrrr? 

^ X X X 

O-RTRTYTTTTRR 

-
X X X X X X 

Adsortjfio Reucticj cn iu:ic ': ac '^uprafolă Dl'sorb tu 

I'̂ igura ?.7 . Ivtapele de suprafaţă ale procesului 
catalitic gaz - solid: sus - mecanismul cu un centru 
activ; jos - mecanismul cu doi centri activi 

Presupunînd că reacţia are loc prin mecanismul cu doi centri 
activi procefBul se desfăşoară astfel: 

A + X y\X adsorbţie (2.81a) 
AX RX + IjX reacţie de suprafaţă( 2.81b) 
RX R -f X 1 ^ (2.81c) 
3X + X 

desorbţie 
(2.81d) 

Considerînd reacţia de suprafaţă ca etapă determinantă de viteză 
şi elementară în ambele sensuri, viteza procesului este: 

Vp = k-c^x - k^'^RX'^'SX 

iar adsorbţia şi desorbţia se desfăşoară la echilibru, avînd 
constantele de echilibru: 

K ^AX MU 
A 'A 'X ^̂  '-R' ̂ X "X 

înlocuind concentraţiile speciilor adsorbite în ecuaţia (2.82) se 
obţine: 

K,. r)X 
c,,- c. (2.83a,b,c) 

v-p ^̂  k-K,^ (c, .c... P A A - 'yŷ  ^̂  ^ (2.84) 

unde K=k/k' este constanta de echilibru a reacţiei de suprafaţă. 
Bilanţul centrilor activi conduce la relaţia: 

Xo / AX ''-IU ̂  (2.05) 

fiind concentraţia centrilor fictivi libori. Utilizînd relaţi-
ile ( ? .'r.'<i\,i:) rezultai: 

Xb 1 - K ,• c, + K,,- Cp + K..- c., 
A A H I { .) 

lnlo(:uln(i în ocunţiu ( P. H/)) .'ic oht̂ irio: 

( 2 .86 ) 

(2.87) 
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unde TT A 

Un exemplu de reacţie care r,e desfăşoară conform celor 
prezentate este dehidrogenarea propanului pe un catalizator de 
CrjOyAljO^: 

CjHg ^ 0311̂  + H2 
(A) (R) (S) 

pentru care viteza citată în literatură [6] este: 

(2.88) 

Pa - PR-PS/^ vp = k-- ^ ^ (2.89) 

In cazul reacţiilor complexe ale unor gaze catalizate de 
solide, la stabilirea expresiilor vitezei de reacţie, proprietăţile 
catalizatorului limitează mai puternic spaţiul compoziţiilor 
posibile decît constrîn^^erile termodinamicG referitoaro la [ninimi-
zarea entalpiei libere la echilibru. 

Recent a început dezvoltarea unei metode de modelare a 
restricţiilor termodinamice şi cinetice în cazul reacţiilor cata-
litice complexe avînd aplicaţii şi în domeniul evaluării şi dez-
voltării catalizatorilor [2o] . 

Intr-o granulă de catalizator cea mai mare parte a suprafe-
ţei catalitice se află în interiorul granulei, fiind constituită 
de pereţii porilor. Datorită consumului de reactant în reacţie, 
suprafaţa internă a. catalizatorului este cu atît mai puţin accesi-
bilă reactantului cu cît este situata mai spre centrul granulei. 

Pentru a .qe lua în considerare acest fenomen se utilizează 
un factor de ef icacitate, ̂'̂ 'â '̂ raport intre viteza efectivă a proce-
sului şi cea care s-ar obl;ine dacă pe întreaga suprafaţă a cata-
lizatorului ar fi accesibilă concentraţia reactantului existentă 
la suprafaţa externă a granulei: 

Vp 
•• Ps 

Expresiile care permit evaluarea factorului de eficacitate se 
obţin luînd în considerare etapele fizice ale procesului catalitic: 
difuziunea internă şi difuziunea externă în condiţii izoterme sau 
neizoterme. 

Prin analiza detaliată a situaţiilor posibile privind impor-
tanţa preponderentă a fiecăruia dintre fenomenele elementare iipli-
cate în procesul cntalitlc /raz - soli(3 r>-a ajuns la concluzia, 
[6,8,1?,PO-?9], că factorul de eficacitate global neizoterm are 
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formula generală: 
•O, = f ( f , Bi^. Bi,) (2.91) 

în care, pentru o reacţie ireversibila de ordinul 1, de exemplu: 

T^ ^ V 
/ K ^ ^ - e x p ( - Y ) 

ef 
este modulul lui Thiele (2,92a) 

(2.92b) 

a I\A ef A>) 

Bi - L'kp/D . este criteriul Biot pentru m G e T transferul de masă 
Bit ^ 

(?.92c) 

(2.92d) 

(2.92e) este criteriul Biot pentru 
transferul de căldură 

L este dimensiunea caracteristică a granulei de catalizator 
calculată ca raport între volumul granulei şi suprafaţa exterioară 
a acesteia; 

Tg este temperatura suprafeţei granulei de catalizator. 
Pe baza rezultatelor din literatură în Ls] se arată ordinea 

descrescîndă a importanţei fenomenelor elementare care determină 
viteza procesului catalitic pentru catalizatori poroşi, reprezen-
tată în figura 2.8. De asemenea se prezintă concluziile de apli-

D e s c r g ş t e r e a i m p o r t a n t e i 

1 11 I I I IV V 

R e a c ţ i a 
c h i m i c a 
de s u p r a 
f a | â in 
g r a n u l ă 

- D i f u z i u n e 
i n t e r n a 

> 

T r a n s f e r u l 
d e 

c ă l d u r a 
e x t e r n 

T r a n s f e r u l 
d e 

m a s ă 
e x t e r n 

> 

T r a n s f e r u l 
d e 

c ă l d u r ă 
i n t e r n 

( e ) ( c ) , { g ) 1 j ) ( a ) , ( b ) / i ) , ( h ) ( k ) 

Se n e g l i j e o z a u z u a l 

Figura 2.8. Importanţa fenomenelor elementare 
pentru viteza procesului catalitic în cazul catali-
zatorilor poroşi; simbolizarea prin litere, (a)-(k), 
a fenoinonelor ele:nontare o;vto con din figurn 2.5. 

.'Mbi 1 i tn to prnctic-l pe bîvzn i n l'ormn ţ i i lor privind d o terminarea 
'".-icterului do r^ficncitato pentru procese catalitice în diferite 
si tuaţii. 
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Modele ale elementului de reactor. 

Modelele de acest nivel ee referă la situaţiile în care depla-
sarea fluidului are loc în mod predominant într-o direcţie şi ca 
urmare,, gradienţii de proprietate au o valoare maximă pe respectiva 
coordonată de curgere, fiind posibilă neglijarea lor pe celelalte 
coordonate. Ecuaţiile de bilanţ elaborate pentru elementul infinite-
zimal de fluid, (P.72) - (2.77), se pot scrie în aceste condiţii 
într-o formă simplificată: pentru un element infinitezimal pe o 
singură direcţie şi finit pe celelalte direcţii. Altfel spus, este 
vorba de un element (infinitezimal) de reactor rezultat prin trans-
laţia pe o direcţie a unei secţiuni 3 de un perimetru P, aşa cum 
se arată în figura 2.9. 

Secţiunea S 

4 

1 

Figura 2.9. Elementul infinitezimal de reactor: 
n) curgere monofazică prin secţiunea reactorului, 
o; b) cur^e bifazică - gaz prin secţiunea S^, 
emulsie prin secţiunea 

In locul variabilelor punctuale folosite în secţiunea 2.3 se 
pot utiliza (datorită neglijării gradienţilor de proprietate pe 
două direcţii) valori mediate pe secţiunea normală pe direcţia 
"de curgere, definite antfel [s] : 

T- dS (2.93a,b) 

De exemplu, pentru un reactor cu secţiune circulară sau pentru o 
bulă de gaz, de rază R: -̂R 

c,(Z) = 1 c JZ,R)- 2^r ̂dr (2.94) 
O 

Pentru a obţine ecuaţiile de bilanţ la această scară se 
porneşte de la cele pentru elemontul infinitezimal de fluid din 
tabelul 2.2, reţinîndu-se numai termenii dependenţi de coordonata 
direcţiei predominante de deplasare. Simplificările uzuale în 
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39 
scrierea ecuaţiilor de bilanţ la nivelul elementului de reactor se 
referă la: 

- neglijarea fluxului de căldură datorat lucrului mecanic; 
" ce însoţeşte transferul 

de masă; 
energiei calorice datorate expansiunii fluidului; 

- ecuaţia de conservare a momentului se neglijază; se presu-
pune o viteză constantă a fluidului, care poate fi, de exemplu o 
niedie statistică. 

In tabelul ?.3 se prezintă spre exemplificare ecuaţii de 
bilanţ pentru elementul de reactor Rau de fnză, obţinute în ipote-
z'Tle si lîipli f icatoaro enumerate rnai sus '181. 

Tabelul 2 3 EcuQlii de bilanţ pentru e lementu l de reactor s a u de f o i â 

B i l a n ţ u l P e n t r u regim d i n a m i c 

de masa ( m o l a r 
pentru spec ia A ) â t 3 z - - ă i 2 - - ^ R A • N ^ - f - ( 2 . 9 5 ) d e . 9 

" TT - " R A ^ N ^ ^ 12.96 1 

ca lor ic 

( Cp r c o n s t a n t ) 

( 2 . 9 7 ) 

^ u d T ^ d^T Q 
T P dz ^ 

12.981 

Tn ecuaţiile (2.97) şi (2.98) termenul de conducţie poate 
fi neglijat. 

Pentru RCSP ecuaţii de forma celor prezentate în tabelul 
?.3 se pot folosi pentru faza de gaz sub formă de bule; în 
acest caz, în ecuaţiile de bilanţ nu mai apar termenii ce includ 
viteza de reacţie, deoarece bulele de gaz sînt considerate ca 
lipsite de catalizator. Dacă elutrierea este importantă se pot . 
folosi astfel de ecuaţii de bilanţ şi pentru zona de liniştire a 
RCSP; în acest caz se păstrează şi termenii ce includ viteza de 
reacţie. Astfel de situaţii apar atunci cînd catalizatorul are 
densitatea aparentă scăzută şi reactorul operează la viteze 
ale gazului, û ^̂ , apropiate de sau mai mari decît viteza maximă 
de fluidizare, û ^̂ , a particulelor mici de catalizator. 

2.6. Modele ale stratului fluidizat. 

In elaborarea modelelor stratului fluidizat se acordă o 
important,?; doo.nebită circulaţi oi gazuiui gi particulelor solide. 

Tn /general, din punct: de •edere al circulaţiei, reactoarele 
ciiimico se pot clasiJ'ica iG.Yl ia: 
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- reactoare cu deplasare; D-ideal în care profilul de viteze 

este.plan în secţiunea transversală a reactorului sau D-real în 
care profilul de viteze nu este riguros plan; 

- reactoare cu recirculare: R-ideal care se caracterizează 
prin valori unice ale parametrilor (concentraţii, temperaturi) în 
spaţiul reactorului datorită recirculaţiei infinite sau R-real în 
care nu sînt atinse în mod riguros valori unice în spaţiul reacto-
rului ; 

- reactoare cu circulaţie mixtă D-R; în cazul sistemelor 
eterogene fiecare dintre faze poare avea circulaţii diferite D sau 
R, circulaţia fiecăreia fiind considerată ideală sau reală. 

In figura P.lo se prezintă schematic cele trei posibilităţi 
enumerate [7] . 

Figura 2.Io. Clasificarea reactoarelor din 
punct de vedere al circulaţiei: a) D-ideal; 
b) R-ideal; c) D-R cu faza dispersată în cir-
culaţie D şi faza continuă în circulaţie R. 

RCSF constituie un caz tipic de reactor cu circulaţie mixtă 
D-R. Observaţia că la viteze ale gazului ce depăşesc viteza minimă 
de fluidizare, u^^, bulele trec prin stratul fluidizat la fel cum 
se ridică bulele de gaz printr-un lichid a condus la numeroase 
modele de "strat cu bnrbotare"-(bubbling bed)- pentru descrierea 
circulaţiei gazului în stratul fluidizat. Astfel de modele au apă-
rut începînd din anul 1955. Modelele descrise în literatură în 
această perioadă de peste 3o ani pot fi clasificate în două mari 
categorii, după numărul fazelor considerate a fi prezente în spaţi-
ul de reacţie (stratul fluidizat): 

- modele cu două faze, denumite în continuare modele bifazice; 
- " " " trifazice. 
In cazul modelelor bifazice se consideră că debitul de gaz 

se divide în două faze separnte: o fază constă din gazul care se 
ridică sub formă de bule • faza diluată (în raport cu concentraţia 
particulelor solide); cea de a doua ^az^ compusă din restul stra-
tului, incluzînrl toate particulele nolide (nau cea mai mare parte 
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a acestora.) - faza densă sau faza emul si oria ta 3̂o,31J . 

In cazul modelelor trifazice se consideră că debitul de 
paz se divide în trei faze separate; pe lîn/̂ ă cele două faze 
caracteristice modelelor bii'azice apare o a treia fază alcătuită 
din norul ce înconjoară l̂ ula de gaz şi urma sau "dîrn." acesteia, 
denumită pe scurt fază nor-urmă sau fază nor-dîră (cloud-wake); 
această fază are o concentraţie de particule solide intermediară 
între între cele ale fazelor diluată şi emulsionată [ij • 

In figura ?.ll se prezintă schematic principalele caracte-
ristici fizice ale modelelor bifazic şi respectiv trifazic. 

kcf 

r-
. -Ce 

• •• • • 'O • . • 
.-o- o 

!'M.gura ?.ll. Reprezentări simplificate ale modelelor 
utilizate pentru descrierea stratului fluidizat: a) 
modelul bifazic; b) modelul trifazic; c^ - concentraţia 
iniţială a reactantului; c^ - concentraţia finală a 
reactantului; c^, c^, ^n-d "" concentraţiile reactantu-
lui în faza de bule, emulsionată şi respectiv în faza 
nor-dîră. 

Pentru descrierea stratului fluidizat cele două clase de 
modele utilizează, evident, un număr diferit de parametri. Pentru 
descrierea comportării staţionare a stratului fluidizat care are 
volumul V şi conţine masa m de particule solide, fluidizate de 
debitul V de gaz, sînt necesari minimum şase parametri indepen-
denţi în cazul modelelor bifazice şi respectiv minimum nouă 
parametri independenţi în cazul modelelor trifazice, în ipoteza 
izotermicităţii stratului fluidizat. Este de menţionat că în 

variantele de modele descrise în literatură, aceşti parametri pot 
fi redaţi în mod diferit; de exemplu, se preferă a se reda conţi-
nutul de solide al unei faze sub forma unui raport volumetric 
(volumul solidelor/volumul fazei). 

In figura P.12. se prezintă parametrii modelelor din cele 
două clase. 
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Faza 
diluată 

11) 

Faza 
diluata 

12) 

Kb-nd K-nd-e ^^ 

Dl 

V ? ? 

•Faza 
nor-dîrc 

(2) 

•Faza 
emulsiora tn 

13) 

Figura P.l?. Parametrii modelelor generale ale 
stratului fluidizat bifazic-a) şi respectiv trifazic-b): 
v^ este debitul de gaz în faza i; 
solide în faza i 
ză circulaţia fazei i: O pentru deplasare ideală,copentru 
recirculare ideală; k se referă la fenomenele de transfer 
de masă. 

m^ - masa particulelor 
V^ - volumul fazei i; D^ caracterizea-

Utilizarea unui număr mare de parametri într-un model matema-
tic ridică două dificultăţi majore: 

- prima, de principiu, se referă la faptul că evaluarea pa-
rametrilor pornind de la interpretarea datelor experimentale este 
dificilă şi presupune adesea ipoteze simplificatoare ce vin să facă 
superfluă complexitatea modelului; 

- a doua se referă la efortul de calcul; aceste se amplifică 
exponenţial cu numărul de parametri consideraţi, ajungînd pînă la 
a face prohibitivă utilizarea modelelor complexe în aplicaţii ce 
se caracterizează prin resurse limitate de timp de calcul sau de 
capacitate de calcul (de exemplu in cazul simulărilor in timp real). 

Ca urmare, în elaborarea diferitelor variante de modele ale 
stratului fluidizat s-a căutat să se reducă numărul de parametri 
independenţi, păstrîndu-se asemănarea cu sistemul real prin intro-
ducerea unor ipoteze simplificatoare. Cele mai frecvent folosite 
ipoteze simplificatoare sînt: 

- în fiecare fază se consideră circulaţie ideală D sau R; se 
admite uzual că faza diluată are o circulaţie 
D-ideal, iar faza emulsionată are o circulaţie 
R-idnal; 

- in faza diluată nu există particule solide; 
- faza emulsionată are caracteristicile date de condiţiile 
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de fluidizare incipientă; 

- volumul fazei nor-dîră este o fracţiune constantă din 
volumul bulei. 

Prin examinarea unui mare număr de modele ale stratului 
fluidizat [3o-54j s-a ajuns, în cadrul acestei lucrări, la urmă-
toarele concluzii; 

(T) S-au propus numeroase modele bifazice pentru a descrie 
comportarea stratului fluidizat (amestecarea fiecărei faze şi 
fenomenele de transfer între cele două faze) [3o-49l f Majori-
tatea acestor modele pot fi clasificate în trei categorii: 

- modele apărute în perioada 1955-197o, avînd 
parametri constanţi în strat şinecorelaţi cu comportarea 
bulelor, elaborate pentru configuraţii particulare de 
reactor şi cari-: nu pot fj extrapolate la alte sisteme; 

- modele apărute în perioada 1965-1975, avînd 
coeficienţii de transfer între faze constanţi, dar 
corelaţi cu mărimea bulei, care este un parametru 
ajustabil; 

- modele apărute după 197o, avînd coeficienţii de 
transfer între faze corelaţi cu mărimea bulei, calculată 
în funcţie de poziţia ei axială. 

Este evident că pentru modelele bifazice direcţia de perfecţi-
onare a fost aceea de a se corela tot mai corect dimensiunile 
şi comportarea fazei de bule cu parametrii globali ai stratului 
fluidizat. 

Cea mai cunoscută variantă de model bifazic este aceea 
propusă de Davidson şi Harrison [3I] în anul 1963, reluată şi 
perfecţionată într-un mare număr de variante [48,491 . 

@ Modelele trifazice au fost propuse începînd din anul 
1968 şi s-au utilizat într-o măsură mult mai mică [50-54] • Con-
diţia principală de utilizare a acestui tip de modele, denumite 
frecvent modele Kunii-Levenspiel [50] , este ca viteza gazului 
să fie cel puţin dublul vitezei minime de^^luidizare ^^gg^^'"^mf ̂  • 

(3) Deoarece nici o variantă de model nu a demonstrat o 
superioritate marcată faţă de celelalte într-un număr mare de 
aplicaţii, alegerea unui model pentru a descrie un caz particular 
este întrucîtva arbitrară. 

(4) In ultimii ani s-a accentuat tendinţa de a se folosi 
modele mai simple, bifazice, pentru descrierea comportării stra-
tului fluidizat [9,55,5^ • Aceasta deoarece un nivel de complexi-
tate mai ridicat al modelului nu conduce la un grad mai mare de 
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generalitate în descrierea comportării stratului fluidizat, dar 
necesită un volum mai mare de calcule. 

Avînd în vedere că studiile efectuate in ultimii ani s-au 
concentrat mai ales asupra comportării fazei .diluate a stratului 
fluidizat, această lucrare se ocupă îndeosebi de faza emulsionată, 
examinîndu-se evoluţia şi proprietăţile particulelor de catalizator. 

S-a reţinut, astfel, modelul bifazic Davidson-Harrison, pre-
zentat schematic în figura P.13. Acest model consideră faza diluată 
cu deplasare totală, iar faza emulsionată cu amestecare perfectă. 

f 
Faza Faze 7 
diluata emulsie 

D- idea! R- Ideal 

Co 

Figura 2.13. Reprezentare schematică 
a modelului bifazic Davidson-Harrison. 

Modelul, ale cărui particularităţi şi ecuaţii au fost prezentate 
în literatură [48,49] , este inclus într-o reprezentare mai generală, 
a ansamblului RCSP, prezentată în secţiunea următoare. 

2.7. Modele de ansamblu ale reactorului. 

'^^f^l fluidizat este integrat în cadrul RCSP într-un ansam-
blu în cadrul căruia se desfăşoară: 

- fenomene chimice: - reacţii omogene, în gazul din faza 
diluată, din cea emulsionată şi din zona dKribuitoruIui; 

- reacţii eterogene, ale gazului catali-
zate de solide sau reacţii gaz - solid; 

- fenomene de transfer de masă, termic şi d. impuls. 

blu "" ansam-
blu pentru reactoarele chimice cu strat fluidizat, elaborată pornin-
du-ae de la unele informaţii ,lin H tera,turn [55] 

concluzi'rc"'''r conceptual, «-a a,uns la 
concluzia ca ntructu.a modelului petru ansamblul reactorului ar 
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Evacuare 
PRODUS GAZOS 

Zona l ibera 
supej r ioara 

Reacţ i i i omogene 
E lu t r i e re 

A 
I 

Evacuare 
SOLIDE 

F a z a d i l u a t a 
® II. 

TM 

Gaz interstit iai 
® 

Reacţii omogene 
V-

T M 

P c r t i c u l e 
@ 

Reacţ i i omogene 

Gaz interstit iai 
® 

Reacţii omogene 
V-

Gaz de transport 

Al imentare 

SOLIDE 

M 

D i s t r i b u i t o r 
® 

Reacţii omogene 

Al imentare GAZE 

< 2 Z LJ O Z 

Figura ?,14. Modelul general al unui reactor chimic cu 
strat fluidizat: @circulaţie cu amestecare; (D)circulaţie 
cu deplasare: TT - transfer termic; TM -transfer de masă. 

I E v a c u a r e 
! PRODUSE 

Z o n a l i b e r a 
® 

|jl 
| l « Evacuare CATALIZATOR 

Faza d i luata 
® 

J_C 
Faza emulsionata 

® 

Reacţii e terogene 

l i imentare CATALIZATOR 
I 
^ G o z de t ransport 

A l imentare 
REACTANTI 

î^igura 2.15. Modelul de ansamblu al RCSF: (^circula-
ţie cu deplasare ideală; @ circulaţie cu amestecare 
ideală; TM - transfer de masă; TT - transfer termic. 

putea fi cea prezentată în figura ?.15. Examinînd sdema din figura 
P.I5 se observă că s-au reţinut doar reacţiile eterogene catali-
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tice din faza emulsionată, considerînd neglijabile reacţiile omogene 
din faza gazoasă. 

O menţiune aparte trebn:i e facuta în privinţa GSF în care au loc 
reacţii gaz-solid; dat fiind obiectul prezentei lucrări, nu se exami-
nează modelul regeneratorului de catalizator. Pentru necesităţi de 
descriere a funcţionării ansamblului FCSF-GT^F se pot utiliza unele 
informaţii din literatură [56^ , potrivit cărora, în acest caz este 
de importanţă deosebită zona distribuitorului. 
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3. HIDRODINAMICA STRATULUI FLUIDIZAT. 

Aspectele ce trebuie luate în considerare în vederea descrierii 
comportării stratului fluidizat se referă la: 

- caracteristicile de ansamblu ale stratului fluidizat; 
- circulaţia gazului; 
- circulaţia particulelor solide. 

In cadrul acestui capitol prezentarea aspectelor menţionate se 
face în mod sintetic şi sistematizat, relaţiile de calcul fiind 
concentrate în tabele, iar modul de utilizare a lor prezentat sub 
formă de scheme logice. 

3,1> Aspecte privind caracteristicile de ansamblu 
ale stratului fluidizat. 

Această secţiune prezintă chestiuni referitoare la: 
- domeniul de existenţă al stării de fluidizare din punct de 

vedere al limitelor inferioară şi superioară ale vitezei gazului; 
- fracţia de goluri a stratului fluidizat; 
- expandarea stratului fluidizat. 

3.1>1. Condiţia de existenţă a stării de fluidizare. 

Pentru existenţa stării de fluidizare, ca şi pentru caracte-
rizarea fluidizării, cea mai importantă mărime este viteza gazului. 
Limitele între care există starea de fluidizare sînt: 

- viteza minimă de fluidizare, u^^, pentru care se prezintă 
în tabelul 3.1 relaţii de calcul utilizate în literatură; 

- viteza maximă de fluidizare, u^^, viteza terminală sau vite-
za de transport, pentru care se prezintă în tabelul 3.2 relaţii 
de calcul utilizate în literatură. 

Condiţia de existenţă a stării de fluidizare - care trebuie 
verificată în cadrul modelelor de simulare a RCSF - este ca viteza 
gazului să se afle între cele două limite, aşa cum se arată în 
relaţia (3.1): 

^mf 4 ^gg 4 û t. (3.1) 
Examinînd relaţiile de calcul din tabelele 3.1 şi 3.2 se 

constată că exceptînd relaţiile (3.4) - (3.6) toate celelalte 
Impun utilizarea într-o manieră iterativă; aceasta deoarece trebuie 
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Tabelu l 3 1. Relaţii penlru ca lcu lu l v i feze i i imo cJe H u i d i z a r e 

Nr . R e l a ţ i a de c a l c u l Condiţii de u t i l i z a r e 

2 0 0 1 -Co I g 
R̂n, < 1 

J _ Cml ( Ţ p d p ) ( 3 3 1 
150 l - E m t '^g R e p < 20 

' ? p - 9 g ' 9 13 A) 
1650 -^g 

Rep < 20 

0 0 0 0 6 1 ' T P V 1 3 . 5 ) 

( 3 6 ) 
par t icu le sferice unifor 
me cu dg/dp"^6 si 

Cmf = 0.̂  
( 3 . 7 ) dp m jxn 

T o b e l u l 3.2. Re la ţ i i pentru calculul vi tezei m a x i m e de f l u i d i z a r e 

Nr. R e l a j i a de c a l c u l c o n d i ţ i i de u t i l i z a r e O b s e r v a ţ i i SursQ 

1 
\ / f t ^ -

Ret < 1 . C D - - 2 V / ' R e t 

1 < R e ţ < 1 0 ^ , Cp = 1 8 , 5 / R e ° ' ^ 

1 0 ^ < R e t < 1 0 ^ ; Cp = 0 , ^ 4 

re. =-̂ l̂iiiLii 2 

2 
"mf 
. n ( 3 . 9 ) 
^mf 

Ret < 0 , 2 . n : A,65 » 2 0 d p / D 

0 , 2 < R e t < 1 i n = ( 4,4 • I 6 d p / D | / R e j ® 

K R e t < 2 0 0 , n • • [k .U • 1 6 d p / D l / R e t 

2 0 0 < R e t < 5 0 0 , n = ( . . u / rS ' ^ 

5 0 0 < R e t . n = 2 .4 

— 61 

k V.'JElla! ,3,00) 
18 ^ g 

R e , < 0.4 — 1.63 

5 0,4 < Re , < 5 0 0 — 1 . 6 3 

6 500 < Re, < 2 10^ — 1 .63 

verificată - utilizînd chiar mărimea calculată, u^^ sau u^^ -
respectarea condiţiei de valabilitate a relaţiei folosite, adică 
domeniul de valori al criteriului de similitudine Re^, Re^ sau Re^. 

Pentru modelul de simulare s-au reţinut: relaţiile (3.?) şi (3-5) 
pentru calculul vitezei minime de fluidizare - cu verificarea după 
valoarea criteriilor Re^ sau Re^, relaţia (3.8) pentru calculul 
vitezei maxime de fluidizare. 

Este de reţinut că prin examinarea raportului pentru 
diferitele condiţii de utilizare ale relaţiilor din tabelele 3.1 
şi 3.2 se obţine domeniul de valori care defineşte existenţa stării 
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de fluidizare în funcţie de mărimea particulelor fluidizate: 

^tf 91.6 > (3-11) mf 
aşa cum s-a amintit în secţiunea 1,1. 

3.1.2. Fracţia de goluri a stratului fluidizat. 

Referitor la această caracteristică a stratului fluidizat se 
disting: 

a) fracţia de bule a stratului,, adică proporţia fazei dilu-
ate în ansamblul stratului fluidizat, care în condiţiile de flui-
dizare minimă este nulă; 

b) fracţia de goluri la fluidizarea minimă,caracteristică 
fazei emulsionate a stratului fluidizat; 

c) fracţia totală de goluri, , sau porozitatea stratului 
fluidizat. 

Ipoteza uzuală de trataro a fracţiei de goluri în stratul 
fluidizat este că debitul de agent de fluidizare se divide între 
cele două faze, densă şi diluata astfel: debitul de gaz în faza 
densă rămîne constant (la nivelul de fluidizare minimă), iar 
diferenţa pînă la debitul total parcurge stratul sub formă de 
bule. Această,ipoteză conduce la următoarea relaţie pentru 
calculul fracţiei de bule : 

(^sg" %f)/^b (3.12) 
în care intervine viteza de urcare a bulelor în strat 
examinată în secţiunea 3.2.3. 

In ce priveşte fracţia de goluri a fazei emulsionate, aceasta 
depinde de o serie de parametri între care mai importanţi sînt 
diametrul particulelor, diametrul reactorului şi densitatea par-
ticulelor. Pentru calculul fracţiei de goluri la fluidizarea 
minimă se poate folosi relaţia (3.9) dacă s-a calculat pe 
altă cale viteza maximă de fluidizare u^^, adică: 

^m = V % f / ^ t f ' ̂  definit în tabelul 3.2 (3.13) 
Fracţia totală de goluri se calculează folosind relaţia [_2] : 

£ = (3.14) 
"f "f/p 

sau în funcţie de cele două fracţii de goluri definite anterior: 

. V^ (1 - (3.15) 
In mod uzual fracţia de goluri în condiţii de fluidizare mini-

mă se situează în domeniul de valori 0,35 - 0,55 şi în primă 
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aproximaţie se poate considera a fi 0,4 [1,61] . 

3.1»3» Expandarea stratului riuidizat. 

Acest aspect se referă la variaţia înălţimii seratului flui-
dizst faţă de înălţimea stratului fix, H/H^, sau faţă de cea a 
stratului în condiţii de fluidizare minimă, H/H^. Expandarea este 
determinată de fracţia de goluri a stratului fluidizat: 

H l - ^ o ^ 
îr = r ^ ; — (3.l6a,b) o ^ m ^ 

Pentru simularea funcţionării RCSF au importanţă două valori 
referitoare la înălţimea stratului fluidizat: înălţimea maximă 
posibilă, H^^^ şi înălţimea minimă admisibilă, Condiţia ce 
trebuie respectată la simulare funcţionării RCSl'̂  este: 

(3.17) 
Inalţimea stratului este dependentă de condiţiile de fluidi-

zare [6l] : 
- pentru curgerea tip piston a fazei diluate (rapoarte 

mĂri d^/D): 

0,35\/ g.D 

- în absenţa fenomenului de curgere tip piston (rapoarte 

îi • (1 + (u„ - u 

0,71 "x/^-^b 
înlocuind viteza superficială a gazului, u^^, cu viteza maximă 

de fliudizare, u^^, se oţine înălţimea maximă a stratului fluidizat, 
V x -

înălţimea minimă admisibilă a stratului fluidizat este cel 
puţin egală cu înălţimea jeturilor de gaz deasupra distribuitorului, 
care va fi examinată în secţiunea 3.;\3. 

Aspecte privind circulaţia gazului în stratul 
fluidizate 

Această secţiune prezintă chestiuni referitoare la: 
- căderea de presiune (practic constantă în starea de fluidizare) 

a gazului; 
- diametrul bulelor de gaz; 
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- viteza bulelor de gaz; 
- caracteristicile distribuitorului. 

3.2.1. Căderea de presiune. 

Căderea de presiune totală într-un strat aflat în stare de 
fluidizare neomogenă este rezultatul schimburilor de energie 
care au loc permanent în cadrul acestuia şi apare ca fiind o 
sumă a mai multor căderi de presiune aferente fenomenelor din 
strat [2] : 

APg = -^^Pp + "''^Pb (3.2O) 
in care: 

/\Vfi este căderea de presiune aferentă frecării gazului 
cu particulele solide din strat; 

" " " aferentă frecării gazului cu 
suprafeţele solide din strat; 

" " " aferentă ciocnirilor dintre 
particule şi suprafeţele solide; 

" " " datorată formării bulelor de gaz; 
evoluţiei " " " . 

/^P b,i 
Z^Pb -
Cel mai important termen al sumei este ^Vfi Şi s® utilizează 

frecvent aproximaţiile: 
APg = Ap fl (3.21a) 

APg = (3.21b) 
In tabelul 3.3 se prezintă cîteva relaţii pentru calculul 

căderii de presiune într-un strat fluidizat. 

T a b e l u l 3.3. Relaţ i i pentru ca lcu lu l c ă d e r i i de p res iune în s t r a t u l f l u i d i z a t 

Nr R e l a ţ i a d e c a l c u l O b s e r v a ţ i i S u r s a 

1 g l S p - ^ g ) ( 1 - e o ) H o ( 3 . 2 2 ) 2 . 6 1 

2 g l j p - f g l d - E m l H m ' 3 . 2 3 ) 2 . 6 1 

3 2 

u 2 

2 D 3 d ^ 

Pentru motive de simplitate sînt de reţinut în modelele de • 
simulare relaţiile (3.2?) sau (3.23) după starea de referinţă 
utilizată (strat fix sau în condişii de fluidizare minimă), -combi-
nate cu ecuaţia (3.21b) pentru a se determina o valoare acoperi-
toare a căderii de presiune. 
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3.2.?. Diametrul bulelor. 

Aşa cum s-a arătat în capitolul 2, diametrul bulelor de gaz, d^, 
constituie un parametru esenţial al modelelor matematice ale RCSF. 
Factorii care influenţează această mărime sînt legaţi de natura şi 
caracteristicile distribuitorului. Relaţiile de calcul din litera-
tură se referă adesea la stabilitatea bulelor Q3o,31,32]. Se urmă-
reşte determinarea valorii maxime a diametrului bulelor pînă la 
care mai are loc fenomenul de coalescenţă, respectiv a valorii 
minime peste care începe să se manifeste fenomenul de rupere a 
bulelor. Opinia curentă este că pînă la o anumită înălţime în 
stratul fluidizat diametrul bulelor de gaz creşte, după care se 
stabilizează [1,31,32,48] . De regulă la determinarea diametrului 
bulelor se folosesc relaţii ce conţin mărimi determinate prin 
metode grafice sau pe baza unor observaţii experimentale. 

T a b e l u l 3 4. R e l a ţ i i p e n t r u c a l c u l u l d i a m e t r u l u i b u l e l o r de g a z 

Nr R e l a ţ i a d e c a l c u l Condiţ i i d e u t i l i z a r e O b s e r v a ţ i i S u r s a 

1 8 . 5 3 - 1 0 ^ l1 • 2 7 . 2 ) ( 3 . 2 6 ) 6 4 . 6 6 . 6 7 

2 ( 3 . 2 7 1 — = 0 . 5 4 6 4 , 6 8 

3 ( 3 . 2 6 ) 
la s u p r a f a ţ a s t r a t u l u i un i to ţ i c g s 

N d = 0.1 p e n t r u 
p l a c a poroasa 

69 

2 . 2 6 3 Gva"- ' 
gO.2 ( 3 . 2 9 ) v a l o a r e a 

m a x i m a 4 8 

5 K '"sa - Umt) 
" b 

( 3 3 0 ) 
d is tonţo i n t r e douo 
b u l e s u c c e s i v e . h>. 
d e t e r m i n a t ă experimental 

1 

6 0 . 3 6 Pj ( 3 . 3 1 ) 
h n g o d i s t r i b u i t o r . j e tu r i 
v e r t i c a l e î n d r e p t a t e "m 
s u s 

a t e v e d e a 
f i g u r a 3.2 şi 
e c u a ţ i a (3 .^4) 

7 0 

In tabelul 3.4 se prezintă relaţii de calcul din literatură 
pentru stabilirea diametrului bulelor de p;az. Valorile diametrului 
bulei utilizate în simularea funcţionării RCSV se situează între 
cele două limite: diametrul bulei lîngă distribuitor, calculat 
cu relaţia (3.31) şi diametrul maxim al bulei calculat cu relaţia 
(3.29). Pentru valoarea maximă se face şi comparaţia cu diametrul 
reactorului în vederea stabilirii tipului de curgere a gazului 
(dacă apare fenomenul de pistonare). Aceasta este necesar pentru 
a discerne între ecuaţiile (3.18) şi (3.19) la calcularea înălţi-
mii stratuluţ^luidizat. Relaţiile (3.26 - 3.28) se pot folosi 
pentru verificări ale plauzibilităţii valorii diametrului bulei 
folosită în cadrul simulării la diPorite înălţimi h in stratul 
fluidizat. 
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3.2,3. Viteza bulelor. 

Acest parametru determină durata contactului dintre gazul din 
faza diluată şi stratul fluidizat şi implicit fracţia de bule a 
stratului. 

In tabelul 3.5 se prezintă relaţii de calcul din literatură 
pentru stabilirea vitezei bulelor. 

T a b e l u l 3 .5 . Re la ţ i i pen t ru calculul v i t e z e i b u l e l o r de g a z 

R e l a ţ i a de c a l c u l 

0 . 7 1 5 \ / g d b 

0.35 Vg db 

— ̂ K ̂  9 13 33a) 

0,33 

1,91 

^b 
1.28 

2 

ĉm g 
J'm 

V2 
g'̂-' (3.33b) 

(3.33c) 

22.26 x/dT 

Condiţ i i de u t i l i za re 

Vb ̂  10cm-̂  ; db <0,3D 
Vb > 1 0 c m 3 . d b =1 D 

Re < 2 

,0,2K 
2 < R e < A . 0 2 M 

A.02 M 0 - ^ \ R e < 3 . 1 . M ° - 2 5 

3.1 M ° - 2 ^ < R e 

O b s e r v a ţ i i 

c u r g e r e tip piston 

Re."" "l? 

(T-i o m • J m 

re la ţ i i obtinute pentru 
bule de gaz in lichid 

unităţi cgs 1.30.72 

Este de reţinut că acrste relaţii se tplică atit în cazul stra-
turilor fluidizate cu gaz cît şi circulaţiei bulelor de gaz în 
lichide. Recent, prin examinarea hidrodinamicii bulelor de gaz 
într-un regim circulant de lichid folosind un model matematic 
complex [72,73] , s-a arătat că vitezele bulelor au ©distribuţie 
de valori asimetrică de tip relativ îngustă. Aceasta vine In 
sprijinul opţiunii de a se accepta în modelul de simulare a 
funcţionării RCSP o valoare medie calculată pe baza relaţiilor 
(3.32a) sau (3.34). Relaţiile acestea, larg citate în literatură, 
sînt de fapt echivalente. 

3.2.4. Distribuitorul de gaz. 

Modul de introducere a gazuluii în strat are o importanţă 
deosebită. Este prin urmare necesară luarea în considerare a 
caracteristicilor constructive ale distribuitorului la simularea 
funcţionării RCSF. Scopurile examinării caracteristicilor 
distribuitorului de tip placă perforată cu orificii sînt; 

a) calculul înălţimii jeturi Io de gaz şi prin urmare a 
înălţimii minime acceptabile, a stratului fluidizat, 
respectiv a zonei distribuitorului din cadrul stratuluia^ ^^ 

M 
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importantă mai ales în rGgenerarGa catalizatorului dezactivat* 

b) verificarea existenţei zonelor "moarte", de stapinare a par-
ticulelor solide în apropierea distribuitorului; acestea au o 
influenţă negativă asupra performanţelor procesului chimic şi 
apariţia lor trebuie evitată. 

Pe baza relaţiilor de dimensionare a distribuitorului tip placa 
perforată cu orificii [2,6l,7o] s-a elaborat schema logică din 
figua 3.1. Aceasta sistenratizează calculele privind acest tip de 
distribuitor în sensur determinării domeniilor de valori ale unor 
parametri şi ale unor caracteristici constructive care intervin 
în relaţiile de calcul din acest capitol. 

( ^ S T A R T ^ 

OATE DE 
I N T R A R E 

R e , , = 19 

Rem > 300̂  

IA-.tcdV^ 1 
[Ûnf «aPOP-jg/lD-̂g) I 

ISygm'Aumf ;Gvgt=Au|f | 1 
I Ap. 0.0̂  

. Gvqm . ,, , Gvot 
Ao A^ 

1 

REZULTATE 

T 
C ŝ QP ) 

(3.35) 

(3 .36 ) 

(3 .37) 

(3.38 Q.b) 

(3.39) 

(3 .40 Q.b) 

(3 .41 Q.b) 

( 3 . 4 3 a . b , c ) 

Figura 3.1. Schema logică pentru stabilirea caracte-
risticilor distribuitorului tip placă perforată şi a 
domeniilor de valori ale unor parametri ai stratului 
fluidizat. 
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înălţimea .jeturilor de gaz deasupra plăcii perforate. 

Pornind de la date din literatură [7^, prezentate sub forma 
grafic reprodus în figura 3.2, s-a stabilit o relaţie pentru 

_ 

40 

A» 

10 20 30 40 50 100 
o V ^ 

1000 

Figura 3.?. Penetrarea jeturilor de gaz 
în stratul fluidizat [Vo] . 

(3.44a) 

determinarea înălţimii P^ a jeturilor de gaz. S-au luat în consi-
derare numai datele privind jeturi orientate vertical în sus, 
simbolizate pe grafic "xt". Obţinerea relaţiei a pornit de la 
observaţia că există o corelaţie liniară de forma: 

P. _ 
^ = A ^ B.lg(u^Vj^g) 

3-au prelucrat 3ouă seturi de valori: 
- cele patru puncte marcate în figura 3.2, pentru care s-a 

Dbţinut expresia: 

^ = -80,52 ^ 63,23 lg(u^Vf"g) (3.44b) 
avînd un coeficient de corelaţie 0,984, o valoare a testului P 
Sl,19 şi o abatere standard -2,56. In tabelul 3.6 se pot urmări 
}± alte caracteristici ale acestei corelări; 

- cinci puncte citite pe dreapta propusă în literatură, pentru 
:arG a-a obt^inut expresia: 

P. _ 
^ = -87,59 ^ (3.44c) 
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avînd un coeficient de corelaţie U,999, o valoare a xestului P 
2508 şi o abatere standard ^0,42. Alte caracteristici ale acestei 

Tjbclul 3.6 Zcr-^lzrzz pri:i pjivj Juntl-:. 

R r c F' E r. I ,"1 GliRSA S'JMA PATRATE CRAPH LIPERTAIK MEDIA PATl-;̂:!': REGRE5IA 399. 1 Z-̂". ?:7C'i:-̂. 
REZiDUL'R] : c.n.jzvzi-rsz TOTAL 'il2.7A7.r 
r- 61. COEr. Df DETERMINARE- . 7607':7:'U'.7/i COEF. DE CORELAŢIE- .?e40463-V.!8e7 APATEREA CTAM[̂ARP A ESTIMĂRII:̂  2, [.C.i.r'lG4r'̂0?:. 
VERIFICAREA Punctul X Ydot Ycr̂r. 
1 27.00 5.00 2 29.00 10.00 3 30. SO t/...30 61.00 32.00 

r.r." 
32.7? I 

Tobolul 3,7 Corelarf?£ liniarji [ rin cinci pijoctf. 

RECRESIA 
REZ:DI!uÎ;T 
TPTAL 

R c R E r r. GUMA PATRATE GRADE LIPERTATE ''rry. rni: M7.63?/;C727/i3 ) '<'47. 639̂40927 ;3 

COEr. DE DETERMINARE- . 79CCC: r.'07.0-';7 COEF. DE CCîRrL .'JJE . T. AdATEREA T.TANDARD A ESTIMĂRII" . 
VERIFICAREA •unctul y Yclat Yc.ilc. 
1 25.00 7.75 2 30.00 12.50 3 -ţO.OO 20.75 4 50.00 27.75 5 60.00 33.50 

2V.2\ 
27. 79 33.17 

corelări se pox urmări în tabelul 3.7. 
Evident, cea de adoua corelare este net superioară. Deoarece 

în literatură a-au folosit unităU de măsură anglo-saxone s-a 
făcut trecerea la unităţi S.T., nocenar<'l de fapt numai pentru ulti-
mul termen: 

/Ib. 
m = 0,8197-V / i££ m 

1 1 A / l ^ _ ^ \/ 2,2046 _s Vft^. - i Vft = V 3;2808"j 
Prin urmare, ecuaţia pentru calculul înălţimii jeturilor de 

gaz în stratul fluidizat deasupra distribuitorului tip placă 
perforată este: 

unde 
P^ = d^-(-80,52 + 63,23 lg(0,8197-u^^f^)) (3.44) 

Pj este înălţimea jetului, în m; 
d^ - diametrul orificiilor în placa perforată,în m; 
Pg - densitatea gazului, în kg/m^; 
u^ - viteza gazului în orificii, în m/s. 
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3.2.4.2. Verificarea existenţei zonelor moarte deasupra 

distribuitorului. 
Zonele moarte, în care particulele solide se sedimentează 

deoarece nu există circulaţie de gaz, pot apare deasupra plăcii 
perforate în spaţiile dintre orificii la debite mici de gaz. 
Pentru calculul debitului minim de gaz care elimină zonele moarte 
deasupra plăcii perforate s-a reţinut relaţia empirică: 

Vg zm (3.45) 

propusă în literatură [74] , pe baza unor serii de determinări 
experimentale cu particule de nisip şi bile de sticlă. Unităţile 
de măsură sînt în sistemul c.g.s. cu excepţia diametrului particu-
lelor luat îny^m. Precizia relaţiei este de ^20%. 

Figura 3.3 prezintă schematic procesele de amestecare şi 
zonele din apropierea plăcii perforate. 

bula 

dir( 

V i ^ Q t 

Î 'igura 3.3. Amestecarea solidelor deasupra 
plăcii perforate: 1 - zona moartă; 2 - zonă 
cu amestecare aproape inexistentă; 3. - zonă 
cu amestecare intermitentă; = = drumul par-
ticulelor solide; drumul bulelor; (adap-
tată după [74] ) . 

Faţă de condiţiile avuto în vedere la simulare (mai ales den-
sitatea particulelor de catalizator), se consideră că relaţia 
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(3.45) poate fi reţinută pentru calculul debitului minim de gaz care 
asigură Bjlminarea zonelor moarte deasupra plăcii perforate. 

3.3. Aspecte privind circulaţia solidelor în stratul fluidizat, 

Referitor la circulaţia particulelor de catalizator într-un 
RCSP prezintă o importanţă deosebită: 

- în cazul catalizatorilor cu dezactivare lentă pierderile prin 
elutriere şi evitarea existenţei unor zone moarte în apropierea 
distribuitorului; 

- în cazul catalizatorilor cu dezactivare.rapidă, care impun 
folosirea unui ansamblu RCSP - GSF, atît pierderile prin elutriere 
şi evitarea existenţei unor zone moarte cît, mai ales, durata de 
staţionare a particulelor în stratul fluidizat şi durata de viaţă 
(vîrsta) acestora. 

3.3.1> Durata de staţionare a particulelor de catalizator 
în stratul fluidizat. 

Pentru o circulaţie de tip R-ideal a fazei emulsionate a RCSP 
(a se vedea secţiunea 2.1.5) avînd masa particulelor Z şi debitele 

g a z e 

Figura 3.4. '-lărimile care intervin în 
stabilirea duratei 'nedii de staţionare a 
particulelor de catalizator în stratul 
fluidizat. 

PQ de alimentare, P^ de evacuare şi P^ de elutriere, aşa cum se 
prezintă în figura 3.4, timpul mediu de staţionare a particulelor 
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catalizator este: 
T Z Z (3.46) 

(3.47) 
L O distribuţie (DDS)[75]: 

E(t) = iexp(- h 
t t 

Utilizînd exprimarea duratei medii de staţionare în funcţie 
î masa particulelor din strat se poate neglija fenomenul de 
itrenare a particulelor în zona de liniştire a RCSF. 

Pentru luarea în considerare ^spectelor aleatoare ale dura-
şi de staţionare a particulelor de catalizator în stratul fluidi-
it s-a considerat preferabilă abordarea stocastică a calculării 
:estei durate. Astfel, evoluţia populaţiei de particule de cata-
Lzator din strat se poate doscrie prin examinarea DS individuale 
le acestora, calculate pe baza generării unui şir de numere 
itîmplătoare, RN^, folosind relaţia: 

1 (3.48) 

S-a utilizat un generator de numere întîmplătoare cu o 
istribiţie plată în intervalul [0,l] , aşa cum se poate constata 
xaminînd tabelul 3.8. In fiecare din cele trei serii (I, II, III) 

Totelul 7.3 rv.-. .,:.: : 
c!t 'IU'•:• ' 
. . . _ . . - r • . _ . . . 

Nr. crt. : 
r- = - r - - T . . . . . . . . . 

: 0. : 0.: 2 0. 1 - 0. 
3 c. .2 - O.;' 
4 .3 • . • 
: 0, , A 0, [ 
3 
T 

:•:• 
= r T = -: - -

••îlo lOOOO 

'•.Sc ••.07 10.'iC i:. i: 

Llu-i:: 
III 

10.2̂1 
10. IG 

•\77 7.7" 
iO. 60 

-au generat cîte 10000 numere întîmplătoare; abaterile de la proba-
ilitatea ideală a fiecărei clase (de 10%), sînt de cca. -0,5%, 
.bsolut nesemnificative dacă se urmăresc comparativ liniile cla-
;elor de frecvenţe din tabel. 

Pentru n particule se pot apoi calcula, pe baza DS individu-
ile tĵ  şi a vîrstelor la intrarea în RCSF v̂ ^ (pentru particulele 
le catalizator proaspăt v̂ ^ = 0) , durata medie de staţionare în 
Lparat şi respectiv vîrsta medie a particulelor în efluent: 

(3.49) med' 
n 

i = l 
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Particulele se consîasră elutriate sau evacuate spre GSF 
pe baza generării de numere aleatoare. Se calculează ponderea 
elutrierii în ieşirile reactorului şi se atribuie aceeaşi pondere, 
în domeniul [0,l] al numerelor întîmplătoare, particulelor ce vor 
fi elutriate: F. 

F. 
F. 

a - ^ ^̂ o (3.51) 
Desfăşurarea calculelor conform acestei abordări este prezentată 
în schema logică din figura 3.5. 

Figura 3.5. Schema logică pentru deter-
minarea unor caracteristici ale staţionării 
particulelor în stratul fluidizat folosind 

numere întîmplătoare. 

Metoda prezentată este aplicată la simularea RCSF pentru: 
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- aUibiliroa duratelor do n t/it̂ .i.onnro ale particulelor de cata-
lizator în RC3F şi respectiv în GSF; 

- stabilirea modalităţii prin care acestea părăsesc RCSP: 
prin elutriere sau prin recirculare spre GSP; 

- alegerea aleatoare a particulelor care vor fi evacuate din 
sistem pentrua se asigura un nivel de activitate ridicat al cata-
lizatorului . 

Intrucît utilizarea unui mare număr de particule duce la dura-
te foarte mari de calcul, în cadrul simulărilor se vor examina un 
număr convenabil de "particule", de fapt ansambluri de particule 
din debitul de recirculare. 

3.3.2. Antrenarea gi elutrierea. 

După cum s-a arătat în secţiunea 1.3, într-un RCSP se disting 
trei zone: - o zonă de intrare a gazului, zona distribuitorului; 

- o zonă de fluidizare, stratul fluidizat; 
- o zonă de liniştire, zona liberă, aflată deasupra 

stratului fluidizat. 
Antrenarea se referă la îndepărtarea particulelor solide din 

stratul fluidizat de către gazul de fluidizare. Particulele antre-
nate revin în strat (se depun) după parcurgerea unei distanţe -
înălţimea de dezangajare a transportului (TDH) - de-a lungul căreia 
îşi pierd energia comunicată de gazul care le-a antrenat. Cînd 
înălţimea zonei libere este mai mică decît TDH se impune introduce-
rea unor separatoare (cicloane) la partea superioară a RCSP. In 
această lucrare se neglijază fenomenul de antrenare prin asigura-
rea unor înălţimi mari ale zonei de liniştire; în orice caz, pier-
derile de catalizator datorate antrenării se pot evita prin folosi-
rea de cicloane, 

Elutrierea se referă la îndepărtarea sau separarea pulberilor 
' fine dintr-un amestec de particule aflate în stare de fluidizare. 
Elutrierea contribuie la reducerea masei de solide a unui strat 
fluidizat. Fenomenul trebuie luat în considerare pentru determina-
rea debitului de recirculare a catalizatorului într-un ansamblu 
RCSF-GSF în situaţiile cînd se lucrează cu viteze ale agentului de 
fluidizare care depăşesc u^^ caracteristică pulberilor .fine din' 
amestec.. 

Pentru descrierea cantitativă a elutrierii s-au dedus relaţi-
ile de calcul al constantei de elutriere din tabelul 3.14 pornind 
de la date experimentale şi corelări propuse în literatură. 
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o primă corelare, -reprezentată în figura 3.6, este de forma: 

^ ->) P: 

(-sg - -tf)' 
(3.52) 

r-

- 2 

-3 

/ 
""A 
/ 

oo 

Oy/O 
/a 

o / 

/ 
0 

1 1 1-4— 1 1 — 1 - 1 - 1 1 — f - t -

Ren 

Figura 3.6. Corelarea elutrierii cu criteriul 
Rep [76"] . 

Examinînd figura 3.6 se constată că se pot distinge două 
zone: 

a) pentru Rep^0,6, în care eyjstn. o corelaţie parabolică 
în coordonate logaritmice de forma: 

InY = A^ 4- A^'(lnX) ^ A^ClnX)^ (3.52a) 
b) pentru Re^^ 0,6, în care există o corelaţie liniară în 

coordonate logaritmice, adică o corelaţie geometrică: 
Y = A^(X)® (3.52b) 

Pentru prima zonă s-au utilizat două seturi de dato'. 
al) un set format din cele 15 valori experimentale, 

marcate "o" în -̂ îgură, care a condus la expresia: 
S-d 

Ig - u^^) 
= 0,52 + 4,35'(lnRep) + 

-.g ^tf^ ' (3.52c) 
0,65 -(InRep)^ 

avînd un coeficient de corelativ 0,01/1, o vnloare n tpstului V 

30,62 şi o abatere standard -O,/LI. "Î I.'^belul 3.9 SG pot u-rnări 
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vi alte caracteristici ale acestei corelări statistice. 

TobL'.lul .>.V Col i >,, I ,, ,11 I . . |.iiiii l e 

A O =-.517798247016 A 1 = 4.34600799274 A 2 = .64991314427G8 
F< E G r< C 3 I A SURSA 5l.!>1î  TATRATr REGRESIA 11.4632763416 REZIDIILE 2.2465771375 total 13.7098540291 

(̂rvAnc Lînrr.'T.MF MroiA rY.TRATt: 2 7316384203 12 . 13721476r;6?L 14 
30.61531173732 COEF. DE DETERMINARE;--- .336134127352 COEF. DE CORELAJIE -- . 7 w.403700699 AfiATERHA STANDARD A ESTIMĂRII-̂  . 4326S32162L06 

V E R : r I C r-Linctul X 
0.0205 
0.0210 0.0250 0.0350 0.0360 0.0520 0.0540 0.0720 0.0730 0.0380 0.1030 0.1400 0.1450 0.1950 0.3300 

l< F A 
Yd./ . 

ţţ»*).*»»»* ). 
0.000360 0.000400 0.000'i2C O.OOOSOf-
0.000600 
0.000600 
0.000620 
0.000620 0.000760 0.000790 
0.001000 0.00C620 0.001000 0.001650 
0.022000 

YCJ.U . ' X * « * ̂ * * » > 
0.000503 0.000495 0.000440 0.000415 0.000115 0.000450 0.000467 0.00057L-'. 0.000535 0.000714 0.000075 0.001427 0.001521 O,002775 0.0H)r73 

a?) un set format din şapte valori, citite pe curba pro-
pusă în literatură, care a condus la expresia: 

"ÎS (u^g -
) = -4,725 + 1,204-(InRe ) + 

0,09818 ̂ (InRep)' 
2 (3.52d) 

avînd un coeficient de corelaţie 0,999, o valoare a testului P 
1548,8 şi o abatere standard ^0,047. In tabelul 3.Io se pot urmări 

Tabelul 3.10 C:..-:.-,.---.: 
A O ="4.725:;07::.3>M? A 1 = 1.204172674?! 

SURSA RECRZiîA REZIDlîLF TDTAl 
COEF. DE : COEF. DF CORELAŢIE- . -M AOATERF.A CTtV.'OÂiD A ESTIMĂRII-
V E R I r : c ̂  p Punctwl >: Ycîol rcoJc. 

0.C145 
0.0200 0.0400 
0.1000 
0.2000 0.4000 
0.6000 

0.000315 0.0003,'-5 0.000500 0.000390 0.001720 0.003350 0.001700 

0.0003:4 0.000353 0.000503 
0.001i16 0.003195 0.004918 

" T rATRAi: 3. 'tC535393l!7V/, 00225157100"/ 

t}l alte caracteristici ale acestei corelări. 
Evident, a doua corelare este mai bună pentru prima zonă. 

Prin explicitarea ecuaţiei (3.52c) se ajunge la:-
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2 

- " ^^^ ^ •exp(-4,725 + 1,204'(InRe^) + 0,09818 

Pentru a doua zonă s-au utilizat, de asemenea , două seturi 
de date; 

bl) un set format din cele 28 puncte, marcate "o" în 
figura 3.6, care a condus la expresia: 

) - (3.52r) 

("sg - -tr)' 
avînd un coeficient de corelaţie 0,9/13, o valoare a testului P 210,7 
şi o abatere standard -O,3B4. In tabelul 3.11 se pot urmări şi 
alte caracteristici ale acestei corelări statistice. 

Tabelul 3.11 Corolnreo gcomotrica prin 28 punctp. 
A= 1.2290/.1/.4E-02 H" 1. 17n0[.r,0:,065fi 

R r G R E S I A 
SURSA SUMA PATRATE GRAPE l.IfiERTATE MEDIA PATRATE 
REGRESIA 31.13676819A71 1 31.13676819671 
REZIDIILC 3.041700195P9 26 , l/i77S769VDAr.' 
TOTAL :<4.978-'t6n3926 27 
F̂  210.720r>6r«756A i:OEF. DL" DETERMINARE-- . G9016vr<70F i COEF. DE CORELAJIE- . 7''i3't879B127/, ABATEREA 
V E Jc I r- I ; r, u z rund,;] Vil.il -

1 0 0.01"" 0. OOC": 2 0 0. ' l ' 0. 00''.'̂  7 1 C.CÎÂ  
• 0.01 •! 2 0. 03.1.0 0.0236 7 :> 0. O-'iOA 0 i 0.0370 0.0 5 9 0.1000 0.0629 10 •i 0.0̂.60 11 0.03r.!0 0.06̂:7 12 o.ir.oo 0.097̂  13 i 0.0300 0.3004 H 6 0.06PO 0. lOZ'l 6 0.0880 0.107A 16 6 0.0760 0. 11 IA 17 7 0.1300 0.1382 10 0 0.2550 0.1508 19 8 0.2250 0.1529 20 9 0.1150 0.1678 21 9 0.2100 0.17/.3 22 10 0.1380 0. 1051 23 12 0.1670 0.2295 2A 11' 0. 5:'. 00 0.231̂  25 13 0.2637 26 ; 0.?; r.o 0.29n5 27 0. .'•?. ?•? 0. :•:'?• 2R C. -.ilvO 0. 

b2) un set format din cinci puncte, citite pe dreapta 
propusă în literatură, care a condus la expresia: 

i n d r -
"ÎS - "tr^ 

r) 0,008306'Re (3.5?r) 
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bt) 
avînd un coeficient de corelaţie 0,999, o valoare a testului P 
18968 şi o abatere standard -0,032. In tabelul 3.12 se pot urmări 

alte caracteristici ale acf?r>1,o;i corelări statistice. 

Tabelul 3.12 Coi'c>lcj: 
A:̂  n.39557907L" 03 

R E G r; E G I A SURSA SUMA PATRATE CRADf: LIDCRTATE HEDIA FATRATE REGRESIA I P . 1 1 'i3Sl0''(3r.5 Ŝ  REZJDIILE .0029156̂)799 3 '1 nn:'663E O') TOTAL 10./(3il0200;;3£̂; 
F- 1B96S./.A65BA2 COEF. DE DETERMINARÊ  .99904106762 COEF. DE CORELATIE= .999920930604 ADATEREA STANDÂ'D A EPTIMARJT- 3. I ] 7S0326E 02 

V E R I F I C A R E A Punctul X Ydat Ycalc, 
1 O 0.00/(3 2 1 0.00G7 3 0.0470 10 0.1 BSO - AO 0600 

C.004m 
C.OOi37. 0.04V" 
O.lSît: 

Evident a doua corelare este mai bună pentru cea de a doua 
zonă. Prin explicitarea ecuaţiei (3.52g) se obţine: 

(3.52h) ]C= (0.008396.ReJ'257^ 
P P ^ 

Examinînd valorile obţinute în punctul Re =0,6 se constată 
că acestea concordă în mod satisfăcător: 0,048 în tabelul 3.Io 
şi 0,0044 în tabelul 3.12. 

Deoarece în literatură s-au utilizat unităţi c.g.s., pentru 
termenii dimensionali s-a făcut trecerea la unităţi S.I.: 

s cm cm•s cm cm — ^ — cm^' s 
10 -3 
10 -4 

" kg- = 10^ " k R - ] 
2 = 10^ 2 . m ' ŝ, m • ş_ 

deE^crie întregul domeniu din figura 3.6. 
Cea de a doua corelare propusă în literatură [77] şi repre-

zentată în figura 3.7 este de forma: 

- f(^); = Re 
^^/^^sg-tf^ -P j-̂g V - -p 

(3.54) 
Examinînd figura 3.7 se constată că există o corelaţie geo-

metrică de tipul celei din ecuaţia (3.52b). Folosind un set de 
şapte valori citite pe dreapta propu^jă în literatură s-a obţinut 
expresia: 

avînd un coeficient de corelaţie 0,999, o valoare a testului P 

S ir 

= 0 , 0 8 9 9 3 . - ( 3 . 5 4 a ) 
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11644 şi o abatere standard ^0,031. In tabelul 3.13 se pot urmări 

oV 

o 
sMs 

) o 

Vo 0 

1 U . 1 1 
T 

Figura 3.7. Corelarea constantei de .. 
elutriere cu mărimea^ [TT] . 

şi alte ciaracteristici ale acestei corelări statistice. 

T^Liplul C;i' . ' k ' i ; 
- • - - — - • — - • — • 

/L'^y-lll-TZ 1 rxiiDuir .004^7. 
TOTAL 

Î I A ' I ^ . / IC:?!') coEr. DF; OCTERMINAR:-^ . 
COER. DE CNF;R.LF! Ţ I E - .79?7C5377670R. 
APATEREA STANDARD A EHT TMARTL^ 3. 

V E R I F I r R E A Punctul X Ydot Ycalc. 
1 20000 0,2900 C. 270^1 2 0̂000 0.AOOO 0 . 6 0 0 A 
3 60000 0.9200 O.'̂.IG? 
A 100000 l. 5:.oo 1. 
.S ?00000 •ţ. 'iOOO 7. ;' 
f' -^00000 ' 7'. 7" 7 nooooo ) lOv 

n. :::l7c.27£.:̂, 

Explicitînd ecuaţia (3.54a) se obţine: 

^sg - ^ f ) 8,9^3-10 -6 
Ai/' 1,048 (3.54b) 

Deoarece în literatură s-n.u utilizat unităţi c.g.s. s-a făcut 
trecerea la unităţi S.I.: 

- pentru mărimea^: 
^ /cm s ' 1 
\y s cm cm 

1 / s 
10 V m. 

- pentru constanta de elutriere se constată că primii doi 
termeni conduc la unităţile de măsură necesare [M-L"^-T"^]; prin 
urmare constanta numerică este dimensională avîbd dimensiunile^". 
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e obţine aatfel ecuaţia (3.55) din tabelul 3.14. 

Tabelul 3.U Relaţii pentru calculul constantei de elutriere 

Nr Relctia de calcul Condiţii de utilizare O b s e r v a ţ i i 

1 ^ ̂ ^ ĉ-io (3 53) 
V d p g R 

10"̂  < Rep<0,6. CR=expt-4.725.1.20AlnlRep).Q09618(lnRê  
0.6 < Rep <10̂  , cr = 0.08396 Rep'̂^̂  

2 8.226 10 ̂  ̂ g • ( ̂sg' ̂tt» Y 55) 10^ < Y < 1 0 ^ 

Deoarece relaţiile (3.53) şi (3.55) conduc practic la aceleaşi 
alori pentru constanta de elutriere şi pornesc de la aceleaşi pro-
rietăţi fizice (a se vedea exemplul 2, p. 322 din 1 ), se poate 
onsidera preferabilă ecuaţia (3.55) datorită domeniului mare de 
itilizare şi unei relative simplităţi. 

3.4. Stabilirea parametrilor hidrodinamici ai stratului 
fluidizat. 

Pentru caracterizarea din punct de vedere hidrodinamic a 
stratului fluidizat s-a elaborat un program de calcul pe baza ele-
lentelor prezentate în această secţiune. 

In figura 3.8 se prezintă schema logică de principiu a acestui 
)rogram, denumit HIDRO-2. 

Datele de intrare se referă la: 
- aparatul în care se realizează fluidizarea: diametrul şi 

înălţimea; 
- particulele fluidizate: densitatc?a, fracţia de goluri, 

iiametrul minim şi cel maxim; 
- agentul de fluidizare: densitatea şi viscozntatea. 
Rezultatele se prezintă sub formă de tabel ( cnre include şi 

latele de intrare ) şi se referă la: 
- viteza minimă de fluidiz?ire, calculată pentru diame-

trul maxim al particulelor fluidizate; 
- viteza maximă de fluidizare, u^^, calculată pentru diame-

trul minim al particulelor fluidizate; 
- viteza minimă acceptabilă a gazului prin placa perforată; 

" " " " " pentru eliminarea 
zonelor moarte deasupra distribuitorului; 

- fracţia de goluri la fluidizarea minimă; 
- debitele de gaz aferente vitezelor calculate; 
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- înălţimile stratului fluidizat la fluidizare minimă şi 
maximă; 

- diametrul bulelor de gaz la diverse înălţimi; 
- unele caracteristici ale distribuitorului tip placă 

perforată utilizat. 

V'î ûra ochema lof;ica pentru stabilirea pn.ra.Tietr 1 or 
hidrodinamici ai stratului fluidizat. 

Programul de calcul (al cărui text este prezentat în anexă) 
este utilizat în cadrul aplicaţiei 3. pentru calculul parametrilor 
hidrodinamici ai straturilor fluidizate din ansamblul RCSF-GSF. 
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4. DEZACTIVAREA SI REGENERAREA CATALIZATORILOR. 

întreaga viaţă a unui catalizator, începînd cu modul de obţi-
nere şi continuînd cu cel de utilizare, influenţează evoluţia 
activităţii acestuia. Modificarea activităţii catalizatorilor 
eterogeni are loc mai ales prin reacţii în stare solidă. 

In cadrul acestui capitol, după o prezentare a cadrului general 
al problemei dezactivării catalizatorilor eterogeni se examinează: 

- dezactivarea rapidă prin depunere de cocs, pentru care se 
propune un model matematic, verificat cu date experimentale; 

- unele aspecte privind conducerea unui proces catalitic, 
propunîndu-se un model matematic simplu pentru determinarea momen-
tului în care 4ste necesară regenerarea catalizatorului în vederea 
maximizării producţiei. 

4.1. Dezactivarea catalizatorilor. 

Modurile de dezactivare a catalizatorilor datorate reacţiilor 
în stare solidă pot fi clasificate astfel [TS] : 

- dezactivări fară schimbarea compoziţiei globale a cataliza-
torului, prin: 

- tranziţii de fază; 
- segregări de faze; 
- reacţii între fazele solide; 

- dezactivări cu schimbarea compoziţiei catalizatorului, prin: 
- reacţii cu faza gazoaf̂ .a; 
- reduceri, oxidări, formări de carburi metalice; 
- pierderea componentei active; 
- formarea de compuşi cu impurităţile depuse; 

- dezactivări prin procese complexe datorate: 
- desfăşurării simultane a unei reacţii chimice în atare 

solidă şi a unei schimbări de structură (textură); 
- desfăşurării simultane a două sau mai multe reacţii 

chimice în stare solidă. 
Originile practice ale dezactivării sau îmbătrînirii cataliza-

torilor sînt legate adesea de defecte privind fabricaţia cataliza-
torului, modul de introducere n cestuia în reactor, activarea 
catalizatorului şi/sau pornirea procesului chimic, accidente de 
operare a procesului chimic, regenerarea catalizatorului [78]. 
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4.1.1. Tipuri de dezactivare a cntalizatorilor. 

In cazul reacţiilor catalitice gaz-solid se pot distinge, pentru 
s c o p u r i practice, următoarele clase principale de dezactivări ale 
catalizatorilor [7^ : 

a) dezactivarea chimică; 
b) " termică; 
c) " mecanică. 

a) Micşorarea activităţii indusă printr-o schimbare chimică se 
poate manifesta ca: 

- inhibare a activităţii datorată adsorbţiei reversibile a 
unui compus chimic din mediul de reacţie; 

- otrăvirea catalizatorului prin adsorbţia ireversibilă, 
depunerea pe, sau reacţia cu catalizatorul a unui 
compus chimic din mediul de reacţie; după natura 
compusului se poate distinge autootrăvirea (cu inter-
mediari, produşi de reacţie sau chiar cu reactanţi) 
şi otrăvirea (cu impurităţi); 

- restructurarea suprafeţei active prin reacţia cu un 
compus chimic din mediul de reacţie; 

- blocarea fizică a porilor catalizatorului de către un 
compus chimic din mediul de reacţie. 

b) Scăderea activităţii determinată de variaţii de temperatură 
este dificil de separat de dezactivarea chimică şi poate avea loc 
prin: 

- slnterizarea catalizatorului; 
/ 

- restructurarea catalizatorului; 
- alierea metalelor sau r.egregarea aliajelor din compoziţia 

catalizatorului; 
- volatilizarea unor componenţi (metale) ai catalizatorului; 
- diferite interacţiuni metal-supotinduse termic. 

Toate aceste căi sînt sensibile faţă demediul chimic al reacţiei 
catalitice. 

c) Dezactivarea mecanică este dependentă de condiţiile de lucru 
şi legată de unele fenomene privind dezactivarea chimică şi cea 
termică; are loc în principal prin: 

- aglomerarea particulelor de catalizator cauzată, de exem-
plu, de unele depuneri pe particule; 

- fracturarea particulelor de catalizator cauzată de apari-
ţia unor tensiuni superficiale mari în porii catali-
zatorului în cazul condensării accidentale a unor 
lichide în particulele de catalizator; 
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- mărunţirea particulelor de catalizator datorată mişcării 

rapide şi coliziunii particulelor în stratul 
fluidizat. 

4>1.2. Durata de viaţă a catalizatorilor. 

Durata de viaţă a unui catalizator este determinată de perfo-
manţa sa globală, adică de cît de complet şi selectiv realizează 
transformarea chimică dorită. Din punct de vedere al duratei de 
viaţă se pot distinge catalizatori cu viaţă: 

- lungă, de ordinul anilor; 
- medie, " " lunilor; 
- scurtă," " orelor. 

Pentru primele două categorii de durate de viaţă se poate 
utiliza un singur aparat - RCSF, pe cînd o durată scurtă de viaţă 
a catalizatorului impune folosirea unui ansamblu RCSF-GSF. 

Proprietăţile esenţiale ale unui catalizator utilizat în RCSF 
se referă la [So] : 

a) asigurarea unei stări de fluidizare stabilă; 
b) viteza de reacţie (conversie), ce depinde de: 

- activitatea intrinsecă a catalizatorului (redată canti-
tativ prin relaţii de tipul ecuaţiei (2,59)); 

- stabilitatea chimică fizică sau dimensională a 
catalizatorului; 

- transferul de masă în particula de catalizator; 
- otrăvirea catalizatorului în mediul de reacţie; 

c) selectivitatea catalizatorului; 
d) înlocuirea sau regenerarea uşoară (dacă are o durată de 

viaţă medie sau î.îcurt-i) . 
Aceste proprietăţi sînt influenţate în mod diferenţiat de o 

serie de factori: 
- modul de preparare a cn tal :i zatorului (formularea acestuia); 
- pretratarea catalizatorului (dacă este necesară) în vederea 

maximizării suprafeţei active şi asigurării stabilităţii 
catalizatorului; 

- mărimea particulelor de catalizator şi a porilor; 
- condiţiile de operare (temperaturi, presiuni, concentraţii); 
- vitezele de curgere a gazului prin stratul fluidizat şi 

dimensiunile RCSF; 
- pierderile prin elul-riere datorate mărunţirii particulelor 

de catalizator; 
- accidentele de operare a procesului chimic; 
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- condiţiile de regenerare a catalizatorului. 
In cazul utilizării industriale, durata de viaţă a catalizato-

rului poate fi limitată, prin oricare din cerinţele (a) - (d), mai 
curînd prin deteriorarea catalizatorului decît prin pierderea 
activităţii catalitice [80] . 

In cazul catalizatorilor avînd durată de viaţă medie sau scirtă 
utilizaţi în RCSP, motivele reducerii duratei de viaţă nu sînt 
legate direct de pierderea activităţii catalitice (intrinsecă), 
ci mai ales de: 

- înrăutăţirea transferului de masă prin murdărirea ("fouling") 
particulelor, de exemplu prin depunere de carbon (cocs); 

- pierderea selectivităţii; 
- pierderile de catalizator prin elutriere ca urmare a mărun-

ţirii particulelor. 
Dintre aceste fenomene se examinează în continuare scăderea 

activităţii datorată dezactivării rapide prin cocsare. 

4.?. Dezactivarea rapidă a catalizatorilor prin cocsare. 

In multe procese catalitice eterogene dezactivarea are loc prin 
depunere de cocs pe suprafaţa particulelor de catalizator. Fenome-
nul a fost abordat destul de timpuriu prin corelaţii empirice[sj . 
S-au cercetat apoi modalităţile de cocsare în funcţie de compozi-
ţia amestecului de reacţie şi de compoziţia catalizatorului; s-a 
constatat că depunerile de carbon apar cn urmare a unor reacţii 
secvenţiale (de exemplu reacţii Diels-Alder), care duc la precursori 
ciclici ai cocsului [82,83J . S-au efectuat, de asemenea, numeroase 
cercetări [ 8 4 , a l e fenomenului de cocsare completate cu abordări 
cantitative riguroase [86,87] • 

Ca şi în cazul altor procese naturale, sînt posibile şi în cazul 
dezactivării rapide a catalizatorilor prin cocsare două abordări: 

- o abordare analitică, proprie, adecvată fenomenului studiat; 
- o abordare fenomenologică, bazată pe comportarea de ansamblu 

şi comparaţii cu alte fenomene avînd manifestări asemănătoare. 

4.2.1. Abordarea analitică a dezactivării catalizatorilor prin 
cocsare. 

In ultimul deceniu s-au accentuat preocupările de obţinere a 
unor modele matematice pentru descrierea dezactivării catalizato-
rilor prin depunere de cocs [24,86,8?] . S-au constituit două direcţii 

principale de descriere a evoluţiei activităţii catalizatorilor: 
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- în funcţie de timpul de operare a procesului catalitic, a(t); 

" " conţinutul de cocs al catalizatorului, a(c^). 
In ambele modalităţi, descrierea dezactivării se face utilizînd 
activitatea normată a catalizatorului: 

a = activitatea curentă ^ / 
activitatea iniţială, maximă sau intrinsecă ^^ 

In tabelul 4.1 se prezintă cîteva relaţii propuse în literatură 
[24] pentru descrierea evoluţiei în timp a activităţii catalitice 
în cazul dezactivării prin cocsare: 

T a b e l u l 4.1. Relaţii p e n t r u d e s c r i e r e a d e z a c t i v ă r i i p r in c o c s a r e 

Nr Funcţ ia de ac t iv i ta te a ( t ) Derivata fa ţa de timp Identif icatorul 

1 1 - ot t ( 4.2 ) 

2 exp ( - « t ) - a ( t ) ( A .3) 

3 l / l T ' - t ) c^ l a ( t ) ] 2 ( 4 . A ) 

A c/vT ( A.5) 

• 5 ( A . 6 I 

Referitor la cele două direcţii de abordare enumerate mai sus 
se pot face următoarele aprecieri: 

- o relaţie pentru dezactivare de tipul a(t) prezintă avanta-
jul de a permite stabilirea nivelului de activitate a cataliza-
torului în orice moment de desfăşurare a procesului, pe cînd o 
relaţie de tipul a(c ) necesită utilizarea cel puţin a încă unei 
relaţii ce stabileşte concentraţia cocsului în catalizator; 

- descrierea activităţii printr-o relaţie de tipul a(t) - de 
exemplu una din cele prezentate în tabelul 4.1 - este posibilă 
doar pentru condiţii de operare stabile şi constante; aceasta 
deoarece dezactivarea depinde în mod evident şi de condiţiile de 
operare; în cazul utilizării unei relaţii de tipul a(c^) evolu-
ţia condiţiilor de operare ar putea fi reflectată de evoluţia 
concentraţiei de cocs; 

- utilizarea relaţiilor de tipul ^Uc^) conduce la expresii 
implicite pentru descrierea dezactivării şi care necesită o 
utilizare iterativă. 

Determinarea experimentală a evoluţiei cantităţii de cocs 
depusă pe catalizator pentru o mare varietate de condiţii de 
lucru la scară industrială este relativ dificilă. 

Concluziile abordărilor cantitative al^/^roceselor de formare 
a cocsului şi respectiv de dezactivare a catalizatorilor prin 
cocsare sînt [24,87] : 

- dezactivarea este dependentă de condiţiile de reacţie 
şi de compoziţia locală a amestecului de reacţie; 
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- cunoaşterea conţinutului de cocs este importantă, 

deoarece dezactivarea depinde de acesta; 
- totuşi dezactivarea pentru reacţia principală şi 

cocsarea nu au expresii identice. 
Avînd în vedere cele prezentate, în cadrul tezei s-a optat 

pentru utilizarea unor relaţii explicite de tipul a(t). Acestea 
sînt oricum valabile pentru condiţii de lucru bine precizate, 
sau care se modifică într-un domeniu relativ restrîns - ca în 
cazul simulării funcţionării unui reactor industrial. Acest mod 
de abordare a condus la expresii simple, explicite pentru calcu-
larea activităţii catalizatorului. Dispunînd de un mare număr de 
astfel de expresii, obţinute pentru diferite condiţii de lucru, 
se poate apoi exprima o dependenţă a parametrilor din aceste 
expresii de condiţiile de operare. 

4*2.?. Abordarea fenomenologică a dezactivării catalizatorilor 
prin cocsare. 

Examinîndu -se cîteva seturi de date experimentale privind 
dezactivarea prin cocsare a unor catalizatori [88,89] s-a costatat 
că evoluţia activităţii se prezintă sub forma unor curbe "S". 
Aceasta a condus, printr-o abordare fenomenologică, la ideea că 
dezactivarea prin cocsare este un proces de tip lop:istic. Evoluţia 

1 
/ 

• u \ /̂creşterea p 0) \ / 
f dezactivăm 

/ \ - scâderoa 
.2 

/ ^ act'vi tâ̂ii normate 
\ 

V. 

0 \ 

0 timp 

Figurn. 4.1 . Creşterea do tip logistic; 
exemplificare pentru dezactivarea catalizatorilor. 

rizează prin aceea c.% pornind de la un nivel scăzut, acestea se 
dezvoltă din ce în ce mai accelerat, pînă cînd, atingînd un nivel 
ridicat (punctul de inflexiune al curbei "3"), dezvoltarea devine 
tot mai lentă, tinzînd asimptotic către un nivel de saturaţie, 
maxim posibil. 
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Modelele de tip logistic au fost investigate mai.ales în legă-

tură cu activităţile de prognoză tehnologică [9o,9lJ . In literatu-
ră se citează numeroase modele ce descriu creşteri de tip logistic, 
cum sînt: 

- modelul Bertalanffy: 
X(t) ^̂  X^'d - A exp(-B t)) (4.7) 

- modelul Prais: 
X(t) X^exp(-A/(t + B)) (4.8) 

- modelul Solia Price: 

X(t) = XV(1 - exp(A - B-t - G ŷ . e)) (4.9) 
- modelul Pyatt: 

Yrf^ - ^ (1 -;->)-t) (4.Io) 

- modelul Roos-Sy,elinski: , (-B t -H C'y(t)) (4.11) 
X(t) r.: X V 1 A 

In ecuaţiile (4.7) - (4.11) s-au folosit următoarele notaţii: 
X(t) este valoarea variabilei cercetate la momentul t; 
X^ " " maximă, de saturaţie, a variabilei cercetate; 
A,B,C,y^ şi.>sînt parametri ai modelelor; 
y(t) este o funcţie de ajustare. 

Dintre modelele prezentate, s-a reţinut, p^aza unei 
analize comparativfi, folosind date experimentale privind dezacti-
varea catalizatorilor în rnacţia de metanare [88] şi în cea de 
conversie a metanolului [89], modelul Pyatt [92j . 

Transpus în termeni de activitate normată, cu valori în dome-
niul [0,lj şi pentru a reprezenta evoluţia activităţii la o 
creştere de tip logistic a dezactivării, modelul Pyatt se scrie 
astfel: 

a(t) = 1 - 1 > exp(-fi(l 
1 + [exp(-^i.(l 

In figurile 4.2 - 4.4 se prezintă rezultatele unor comparaţii 
statistice între valorile experimentale ale activităţii catali-
zatorului în reacţia de metanare [88" şi valorile calculate cu 
modele de tip Pyatt avînd parametrii specificaţi în abscisă şi 
ordonată. Pentru fiecare punct (pereche de valori (S şijV ) se 
prezintă abaterea medie şi abaterea standard, exprimate procen-
tual, între valorile experimentale şi cele calculate. Variantele 
de model Pyatt utilizate pentru comparaţii diferă de ecuaţia (4.12) 
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prin introducerea unei constante la numitor. Ecuaţiile folosite 
pentru calculele care au condus la reprezentările din figurile 
4.2 - 4.4 sînt: 

1 + exp(- + >) t) 
1 + [exp(- ,6(1 

1 + exp(- 1^(1 + > ) t) 
1 ^ [exp(-/i(l + ^ ) t)]/(^-0.5) 

a(t) = 1 1 ^ exp(-f(l 

a(t) = 1 -

a(t) = 1 -

1 + [exp(- fe-d ) -t)] 

(4.13) 

(4.14) 

(4.15) 

-ftR 

• 6;5 ••89 -79 î621î207\ î65 î2 0 

'803 -87 -J3 
185̂  :329 \ îl2l 

• Media 
î Abaterea standard 

P 

Figura 4.2. Comparaţie statistică între valorile 
experimentale ale activităţii catalizatorului şi 
valorile calculate cu relaţia (4.13). 

Avînd în vedere domeniul mai mare de posibilităţi situat între 
curbele ce delimitează zona de abatere standard 10% şi abatere 
medie 10%, s-a reţinut relaţia (4.14) pentru descrierea procesu-
lui de dezactivare a catalizatorilor prin cocsare. 

Pentru a determina valorile parametrilor şi într-un caz dat 
(compoziţie a catalizatorului, condiţii de lucru), trebuie de fapt 
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Figura 4.3. 
Comparaţie 
statistică 
între valorile 
experimentale 
ale activităţii 
catalizatorului 
şi valorile 
calculate cu 
relaţia (4.14) 

.t)9;3 .220 .r. -A2 Î511 1197 Veo 
\ 
îl 30 

•012 021 
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- 9/ 
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-87 î17 
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i A b a t e r e a s t a n d a r d 

Ei 

0.2 0.3 0 . 6 P 

Pigera 4.4. 
Comparaţie 
statistică 
între valorile 
experimentale 
ale activităţii 
catalizatorului 
şi valorile 
calculate cu 
relaţia (4.15) . 

-150 -1̂21 / 'r î'̂8 î32 h-
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rezolvată problema găsirii unei curbe din suprafaţa a=.f (jS, , t) 
care ajustează datele experimentale privind cazul respectiv. 

In figurile 4.5 - 4.8 sînt redate reprezentări grafice ale 
suprafeţei a(|J,;̂ ,t) corespunzătoare ecuaţiei (4.14) şi anume: 

- reprezentări bidimensionale ale evoluţiei în timp a activităţii 
normate pentru diferite valori ale unuia din parametri, sau > , 
celălalt avînd o valoare constantă; 

- reprezentări tridimensionale ale evoluţiei activităţii 
normate - curbe de nivel - pentru o valoare constantă a unuia 
dintre parametri, ceilalţi variind pe întregul domeniu investigat. 

0.8 

0.6 

0 . 4 

0.2 

0.0 

0.01 
"• • •• ... 0.1 

A = 0.03 

\0,7 •••p/j 

•-...0.3 
2 0 T , m p [ o r e ] 

Figura 4.5. Evoluţia activităţii catalizatoru-
lui în timp la valoare ^ constantă. 

Aceste reprezentări grafice subliniază flexibilitatea modelului 
şi sînt utile pentru a stabili, prin comparaţii grafice cu datele 
experimentale disponibile, domeniile de valori plauzibile pentru 
parametrii ^ şi ̂  în fiecare caz particular. 

Problema determinării valorilor parametrilor ^ şi j\ s-a rezol-
vat în mod pragmatic, elaborîndu-se un program conversaţional, 
DEZCCT, de investigare a suprafeţei de răspuns a(^,>,t) pentru 
domenii plauzibile de valori ale parametrilor modelului. 

Această abordare a condus, în cazul datelor experimentale 
privind reacţia de metanare [88] la valorile parametrilor: 

> = 0,071 
f>= 0,53 

Aceste valori înlocuite în ecuaţia (4.14) conduc la: 
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1 .0 

a ( - ) 

a.A-

p = 0 . 3 
.0.01 ••. 

A ^••••0.1 0 . 0 5 ' - . 0 , 0 3 

0 . 0 

1 .0 
a 1-] 

2 0 T i m p 1 o r e ) 3 0 

•• -o •̂•••••o-.?) r-, -y o . o • 

0 . 0 
T i m p [ o r e I 

Figura 4.6. Evoluţia activităţii catalizatorului 
în timp la valori constante. 

a(t) = 1 - :i. -I- oxp(-0,53-(l 0,071) t) (4.16) 
1 4 ?-rGxp(-0,^3-(1 + 0,071)-t)1/0,071 

sau, efectuînd calculele: 

a(t) . 27,169-exp(-0,^676 t) 
1 + ?8,169 exp(-0,5676't) 

Acest model descrie evoluţia activităţii catalizatorului în 
timp cu o precizie foarte bună. Aşa cum se poate vedea în tabe-
lul 4.2, Qbateifa medie este de +0,21^;, iar abaterea standard de 

± 1,42^.. 

BUPT



8o 

O.OOţŢ] 

Figura 4.7. Reprezentări tridimensionale ale 
evoluţiei activităţii catalizatorului la valori 

constante. 

Relaţiile (A.lG) sau (4.17) descriu fenomenul de dezacti-
vare corect şi pe întreg intervalul de valori ale activităţii 
normate, spre deosebire de alte modele propuse în literatură 
!l88»93] , aşa cum se poate oserva şi în figura 4.9. 
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.X - -0 . ' 
.A-: 0 . 0 8 0 2 

ĵt = 20ore j 

Figura 4.8. Reprezentări tridimensionale ale 
evoluţiei activităţii catalizatorului la valori 

t constante. 

Modelul de tipul U.14) n losb testat cu bune rezultate pe 
un număr de seturi de date experimentale privind dezactivarea 
catalizatorilor de conversie a metanolului. 
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Pigura A•3» Reprezentare comparativă a datelor 
experimentale, marcate şi a valorilor calculate 

în reacţia de metanare [88j . 
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4.3. Rep;enerarea catalizatorilor. 

Dezactivarea catalizatorilor poate fi, aşa cum s-a arătat, 
un proces reversibil. 

Pentru catalizatorii avînd durată mare de viaţă, înlocuirea 
sau regenerarea unei încărcături de catalizator nu pune, de 
regulă, probleme din punct de vedere economic (cost, durată) şi 
nici tehnic (se poate efectua în afara RCSP). 

In cazul unui catalizator avînd durată medie de viaţă, deter-
minarea timpului de utilizare a catalizatorului între două înlo-
cuiri sau regenerări succesive are o importanţă deosebită pentru 
conducerea procesului chimic, mai ales din punct de vedere 
economic şi va fi abordată în secţiunea 4.3.1-

In cazul catalizatorilor cu durată mică de viaţă se impune 
utilizarea unui ansamblu RCSP-GSF; pentru acest caz aspectele 
mai importante se refer^ pe de o parte la procesul de regenerare 
ca atare (prezentat în secţiunea 43^2), iar pe de altă parte la 
stabilirea unor caracteristici de circulaţie ale ansamblului 
RCSP-GSP (prezentată în capitolele 5 Qi 6). 

4.3«1> Determinarea duratei optime de utilizare a 
catalizatorului. 

In conducerea unui proces chimic ce foloseşte un catalizator 
cu durată medie de viaţă, prezintă interes determinarea momentu-
lui la care înlocuirea sau rep;enerarea catalizatorului devine 
cea mai avantajoasă din punct de vedere economic. 

Criteriile de optimizare a duratei de utilizare a catalizato-
rului se pot referi atît la nivelul producţiei obţinute pe o 
perioadă mare de timp, cît şi la alte aspecte cum sînt costul 
unităţii de produs şi cheltuielile cu rep:enerarea sau înlocuirea 
catalizatorului. 

In continuare se prezintă o metodă de stabilire a momentului 
în care trebuie regenerat sau înlocuit catalizatorul, astfel 
încît să se obţină o producţie maximă pe o perioadă mare de timp 
Q94] . Metoda are la bază o abordare a conducerii procesului 
chimic pornind de la principiile programării dinamice. 

Productivitatea unui proces chimic, care foloseşte catalizator 
cu activitate variabilă în timp, p(t), determină producţia 
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obţinută într-un interval de timp T astfel: 

T 
P(T) = ^ p(t)dt (4.18) 

o 
Se consideră, pentru comparaţie, două durate ale perioadei de 

funcţionare a catalizatorului între înlocuiri sau regenerări suc-
cesive, T^ şi T^. Producţiile cumulate, obţinute într-un interval 
mare de timp 0, sînt P(T^) 0/T^ şi PCT^) O/T^. Perioada de 
fincţionare a catalizatorului de durată T^ este mai avantajoasă 
dacă: 

P(T.) > P(Tp) ^ (4.19) 

sau, introducînd relaţia (4.18) si simplificînd cu 0: 

p(t) dt J p(t)'dt 

Durata optimă, Z , a perioadei de funcţionare a catalizatorului 
este aceea pentru care: 

p(t) dt 3 p(t)•dt 
= max(2 ) (4.21) 

adică, Z este soluţia ecuaţiei: 
,1-

Derivînd se obţine: 
p(^) - J p(t) • dt 

= O (4.23) G 
Intrucît, din considerente de natură economică, durata perioa-

dei de funcţionare a catalizatorului nu poate fi nulă, adică ^>0, 
ecuaţia (4.23) se mai poate scrie: 

S p(t) dt 
p(^) = p(^) (4.24) 

xD 

Aceasta înseamnă că durata optimă S" a perioadei de funcţionare 
a catalizatorului, din punct de vedere al maximizării producţiei, 
este aceea la sfîrşitul cărei productivitatea curentă a procesului, 
p(5) devine egală cu productivitatea medie pe durata perioadei de 
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funcţionare Altfel spus, în momentul înlocuirii sau 
regenerării catalizatorului productivitate medie a procesului 
este maximă şi egala cu productivitatea instantanee a acestuia. 

Evoluţia mărimilor implicate în relaţiile (4.18) şi (4.24), 
productivitatea instantanee p(t), productivitatea medie p(t) şi 
producţia cumulată r ( t ) , este reprezentată în figura 4.Io. 

Figura 4.Io. Evoluţia produc tivitaţilor şi 
a producţiei cumulatc pentru un catalizator care 
se dezactivează: 1 - productivitatea curentă; 
2 - productivitatea medie; 3 - producţia cumula-
tă; 4 - durata înlocuirii sau regenerării. 

Concluziile aplicării metodei, cu unele dezvoltări [94] , sînt: 
- decizia privind schimbarea sau regenerarea catalizatorului 

vizează momentul în care productivitatea medie ajunge la valoa-
rea productivităţii curente, care are tendinţă de scădere; 

- zona maximului productivităţii medii este destul de plată, 
existînd timp suficient pentru pregătirea şi organizarea activi-
tăţilor legate de înlocuirea sau regenerarea catalizatorului; 

- datele necesare se obţin din rapoartele de producţie, iar 
calculele sînt simple, după cum se poate vedea în aplicaţia 2. 
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4*3*2, Regenerarea catalizatorilor dezactivaţi prin depunere 

de cocs. 

Uzual, catalizatorii dezactivaţi prin cocsare se regenerează 
prin arderea cocsului cu aer sau cu aer diluat cu abur ori cu un 
gaz inert ["95] . Regenerarea constă deci în reacţii gaz-solid, 
subiect ce iese din sfera de cuprindere a prezentei lucrări. 
Totuşi, deoarece se examinează şi ansamblul RCSF-GSF, este 
necesară şi o scurtă prezentare a acestei probleme. 

Informaţiile esenţiale privind regenerarea catalizatorilor 
cocsaţi sş^eferă la reacţia dintre cocs şi oxigen. In structu-
rile de tipul grafitului (analoar,e cu cele ale depunerilor de 
cocs pe catalizatori [82,83.] ), un atom de carbon ocupă o supra-
faţă de 0,04 nm ; astfel, un strat monoatomic de carbon depus 
pe un catalizator utilizat în RCSF industriale va conduce la 
cca. greutate la fiecare 100 m^/g suprafaţă de catalizator [95j 

Numeroase studii experimentale efectuate pe diferiţi catali-
zatori C96 - lol] , au arătat că viteza de combustie a cocsului 
depus pe catalizatori este descrisă de relaţia: 

V = 1,9 10® exp(-157/(RT))-p • c^ (4.25) 

valabilă 
în domeniul concentraţiilor de cocs c ^ 6% masă faţă 

de catalizator. Energia de activare cel mai frecvent raportată 
în literatură este de cca. 146 kJ/mol. 

De asemenea, studiile experimentale [looao2] au arătat că 
prezenţa unor metale (Cr,Pt), chiar şi în urme, accelerează de 
cîteva ori viteza reacţiei de ardere a cocsului, iar regenerarea 
catalizatorului cocsat se poate desfăşura şi la temperaturi sub 400^0. 

Pentru concentraţii mai mari de cocr, viteza reacţiei de rege-
nerare nu mai este de ordinul întîi faţă de presiunea oxigenului 
şi de concentraţia cocsului. Aceasta deoarece intervin limitări 
legate de difuzia oxigenului în pori şi de ecranarea straturilor 
de atomi de carbon depuse succesiv. 

Pe baza unor informaţii din literatură [56a, lo3j, s-a reţinut 
ca fiind justificată ipoteza simplificatoare că GSF poate fi 
tratat ca un reactor cu amestecare perfectă în care se desfă-
şoară o reacţie de ordinul întîi avînd viteza descrisă de relaţia 
( 4 . 2 5 ) , iar recuperarea activităţii catalizatorului este funcţie 
numai de durata de staţionare a particulelor în stratul fluidizat. 
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ANSAk'[B:MJL R KACTOR-REGENERATOR . 

Cel mai important aspect ce trebuie examinat în vederea simu-
lării funcţionării unui sistem de circulaţie RCSF-GSF se referă 
la determinarea nivelului activităţii catalizatorului în reactor. 

Consumurile energetice lop-ate de circulaţia catalizatorului în 
ansamblul RCSF-GSF pot fi calculate numai cunoscînd amplasarea 
celor două aparate, modalităţile concrete de transport al cata-
lizatorului şi caracteristicile distribuitoarelor de gaz. 

5*1. Activitatea catalizatorului în ansamblul RCSF-GSF. 

Operarea continuă a unui RCSF în condiţiile dezactivării rapide 
a catalizatorului necesită înlocuirea continuă a catalizatorului 
dezactivat cu unul activ. De regulă se regenerează catalizatorul 
dezactivat şi se utilizează din nou. Această modalitate de lucru 
impune folosirea a două aparate: RCSF şi GSF între care se stabi-
lesc fluxuri de catalizator, aşa cum se arată în figura 5.1. 

P r o d u ş i G a z e cu CO2 

C a t a l i z a t o r p r o a s p ă t 

0 ' ' © 
C a t a l i z a t o r r e g e n e r a t 

C a t a l i z a t o r d e z a c t i v a t 

REGENERATOR 

C a t a l i z a t o r evacuat 

Figura 5.1. r)Chema unui ansamblu RCSF-GSF cu 
împrospătare continuă a catalizatorului. 

Deoarece în fiecare aparat pot avea loc pierderi de cataliza-
tor (prin antrenare şi elu triere) r,au poate apare necesitatea 
înlocuirii (continue) a unei p:irţi din catalizator, este necesară 
introducerea continuă a urmi debit de o.". i:a] izator proaspăt în 
sistem. 

BUPT



88 
Se consideră că atît în RCSF cît şi în GSP faza emulsionată 

a stratului fluidizat are o circulaţie cu amestecare perfectă. 
In cadrul ansamblului RCSF-GSF în care trebuie exami^ nivelul 

activităţii catalizatorului se pot distinge următoarele poziţii 
importante: 

(T) - intrarea în reactor; activitatea catalizatorului 
în acest punct depinde de nivelul de activitate recuperată în 
regenerator şi de cantitatea de catalizator proaspăt introdus în 
circuit ((3); 

@ - ieşirea din reactor şi deci nivelul activităţii 
în reactor; activitatea catalizatorului depinde aici, în condiţii 
de lucru specificate, de timpul de staţionare a particulelor în 
reactor şi de activitatea la intrarea în reactor; 

@ - intrarea în repienerator; activitatea catalizatorului 
în acest punct este, desigur în medie, aceeaşi ca la ieşirea din 
reactor, dar debitul de catalizator este mai mic, datorită eva-
cuării unei fracţii ^ din acesta; 

@ - ieşirea din regenerator şi deci nivelul activităţii 
în regenerator; activitatea catalizatorului depinde aici, în con-
diţii de lucru specificate, de timpul de staţionare a particule-
lor în regenerator şi de vîrsta acestora în sistem. 

In prezentarea de mai sus s-au luat în considerare ipotezele 
simplificatoare: 

- activitatea catalizatorului recirculat nu suferă modi-
ficări pe circuitele dintre cele două aparate; 

- durata transportului catalizatorului între cele două 
aparate este neglijabilă. 

Problema importantă pentru utilizarea unui ansamblu RCSF-GSF 
este, desigur, determinarea nivelului de activitate (medie) a 
catalizatorului în RCSF, respectiv în punctul @ . Aceasta deoa-
rece activitatea catalizatorului în roactor poate influenţa 
selectivitatea procesului chimic, influenţează nivelul conversiei 
reactanţilor, iar împreuna cu masa catalizatorului din reactor 
determină performanţele procesului chimic. 

Există cîteva posibilităţi de stabilire a nivelului activităţii 
catalizatorului într-un ansamblu RCSF-GSF. Acestea se bazează pe: 

- soluţionarea problemei ţinîndu-se cont de DS medii ale 
catalizatorului în fiecare din cele două aparate; 

- soluţionarea problemei pe baza bilanţului populaţiilor de 
particule de catalizator, luîndu-se în considerare anumite funcţii 
de distribuţie a activităţii; 

- soluţionarea prin metoda stocastică, examinîndu-se un număr 
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de particule de catalizator ce parcurg sistemul staţionînd durate 
aleatoare în fiecare din cele două aparate. 

In fiecare din cele trei posibilităţi de abordare se urmăreşte 
ci^recădere stabilirea nivelului activităţii catalizatorului în 
RCSF, nivel care însă nu este independent în cadrul ansamblului 
RCSP-GSP. 

5,2, Tipuri de dezactivare a catalizatorului în 
ansamblul RCSF-GSF. 

In cadrul proceselor de d(^zactivare şi regenerare repetate 
ale catalizatorului într-un annarnblu RCSF-GSF, se pot distinge 
două modalităţi de dezactivare, şi anume: 

- dezactivar-ea reversibilă sau temporară; 
" ireversibilă sau permanentă. 

Procesele de dezactivare reversibilă se referă la pierderea 
de activitate recuperabilă prin regenerarea catalizatorului. 
Dezactivarea recuperabilă se consideră, de regulă [jLo4 - lo6]^ 
ca fiind dependentă numai de timpul Q de staţionare a particu-
lelor de catalizator în RCSF. Dependenţa considerată în litera-
tură este de forma unei funcţii exponenţiale simple: 

R(G) oxp(-kj,-Q) (5.1) 

Această dependenţă este,în realitate, în cazul dezactivării prin 
depunere de cocs, o funcţie complexă de tip logistic - relaţia 
(4.14) - aşa cum s-a arătat în capitolul 4. 

Recuperarea activităţii catalizatorului se consideră, de ase-
menea, dependentă numai de timpul de staţionare a particulelor 
de catalizator în GSF. Dependent^a considerată în literatură 
[lo4 - lo6] , este de forma unei funcţii exponenţiale: 

G(o<) = 1 - (5.2) 

Procesele de dezactivare ireversibilă sau permanentă se referă 
la pierderea de activitate nerecuperabilă prin regenerarea cata-
lizatorului. Conform clasificării din secţiunea 4.1.1, aceste 
procese au loc atît prin dezactivare chimică (otrăvire, restruc-
turarea suprafeţei active sau blocarea centrilor activi), cît 
mai ales prin dezactivare mecanică (aglomerarea particulelor, 
fracturarea sau mărunţirea acestora). Uzual [lo4 - lo6] , dezac-
tivarea permanentă este der,crisă printr-o funcţie de timp, avînd 
domeniul de valori [o , l] : 

K(t) = - exp(p't) (5.3) 
In acest caz timpul t se referă la durata de staţionare a 
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particulelor de catalizator în ansamblul RCSP-GSF, sau altfel 
spus la vîrsta particulelor. 

In literatură [7,104,106], se consideră că cele două tipuri 
de dezactivare a catalizatorului, temporară şi respectiv perma-
nentă sînt independente între ele. Fiecare depinde, în condiţii 
de lucru precizate, numai de timpii 0 şi respectiv t menţionaţi 
mai sus. 

5>3» Calculul analitic al activităţii medii a 
catalizatorului pe baza DDS ale particulelor 
de catalizator. 

Retoda vizează determinarea activităţilor medii ale cataliza-
torului în RCSF şi GSF pe baza DS medii ale particulelor de cata-
lizator în cele două aparate şi a cineticilor proceselor de 
dezactivare şi regenerare. 

Calculul activităţilor medii în RCSP şi respectiv în GSF pentru 
cazul general: cinetici de dezactivare temporară, permanentă şi 
de regenerare exponenţiale (relaţiile (5.1) - (5.3)), şi circula-
ţie R-ideală a catalizatorului în fiecare aparat, conduce la 
relaţiile din tabelul 5.1. 

Tobelul 5.1. Relaţ i i pentru ca lcu lu l nivelului a c t i v i t â ţ i i m e d i i a c a t a l i z a t o r u l u i î n t r - u n a n s a m b l u r e a c t o r - r e g e n e r a t o r ( 104] 

C o n d i ţ i i l e A c t i v i t a t e a în r e a c t o r A c t i v i t a t e a in r e g e n e r a t o r 

- t a r a dezact ivare 
p e r m a n e n t a 

— \ Fie) \R ( e . t )T'(tp)dtpde ( s a) 
tR 

1 r Hl-^) foicK.tQlTQltQldtgde (55) 
tg ^ ^ 

- c u dezact ivare 
permanenta (1-/3) K;, ) F ( e ) j R (8»tp )T ' (tp)dtpde • 

' r I , 1 

• ^ K p j \ R(tp)Tp(tp)dt (5 .6) 

Kp l ^ n ' ^ ^ K (t»tp)Tp-d1pdt ( 5 . 6 a l 

1 r 
^ . K q J H(o<) ) G | o < . t Q ) T e l t e l d t Q d c < (5.71 
t Q - /o 

kg = j ' p ^ m ^ K ( t . t Q ) T Q ( t Q ) d t Q d t ( 5 . 7 a ) 

în care s-au folosit următoarele notaţii specifice; 
F(Q) este funcţia de distribuţie a vîrstelor particulelor de 

catalizator în alimentarea RCSF; 
J(t) - fracţia de particule intrate în sistem la timpul t 

sau mai devreme, care au ieşit din GSF; 
3^'(t) - derivata în raport cu timpul a lui (t); 
H(cX) - funcţia de distribuţie a vîrstelor particulelor de 
^ catalizator în alimentarea GSF; 
di(t) - fracţia de particule intrate în sistem la timpul t 

sau mai devreme, cnre au ieşit din RCSF; 
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derivata "in raport cu timpul a lui (t); 
funcţia de distribuţie a Do în GSP; 

M „ „ 

Timpul mediu de staţionare a particulelor de catalizator 
într-un aparat se determină ca raportul între numărul total de 

particule din aparat, N şi numărul de particule circulate con-
tinuu între cele două aparate, n, sau ca raportul între volumul 
fazei emulsionate a stratului fluidizat, V şi debitul de catali-
zator transportat între cele două aparate, v: 

t = M/n V/v (5.8) 
Probabilitatea de ieşire a unei particule din aparat este: 

l/t (5.9) 
Ecuaţiile generale din tabelul Ş.l au fost soluţionate în 

literatură [lo4,lo5j, pentru cazul particular al cineticilor din 
relaţiile (5.1) - (5.3) şi pentru valori egale ale timpilor 
medii de staţionare în cele două aparate, respectiv ale probabi-
lităţilor de ieşire a particulelor S-au obţi-
nut soluţiile din tabelul 5.^ folosind notaţiile: 

•• ^ (5.10.11.12) ^G = ti = X ' r ~ ' (k^ + p + v>) p -h 
t' = 

(kp + p + X ) 

T a b e l u l 5.2. So lu ţ i i l e a n a l i t i c e p e n t r u c a l c u l u l ac t i v i to t i lo r m e d i i in cazu l unor r e l a ţ i i c i n e t i c e e x p o n e n ţ i a l e ( 1 0 4 - 1 0 6 ] 

L o c u l A c t i v i t a t e a 'in r e a c t o r A c t i v i t a t e a I n r e g e n e r a t o r 

I n t r a r e 
/3 .ăc(l-/3)-(tp-tgl 15.13 ) /3. • lp*l} 

( 5 . 1 5 ) I n t r a r e = 
1 - t ' e t ^ ( 1 - / 3 ) 

15.13 ) " p2,2pA.̂/3A2 ( 5 . 1 5 ) 

Ieş i re ă s --̂A-h ( 5 K i (5 .18 ) 

S-a demonstrat că soluţionarea analitic.-I a ecuaţiilor generale 
din tabelul 5.1 este imporrl.Vri.lă pentru cinetici de dezactivare 
şi regenerare mai complexe L.'̂  • 

Ecuaţiile din tabelul 5.? sînt folosite în capitolul 6 pentru 
verificarea modelului de simulare a evoluţM activităţii catali-
zatorului într-un ansamblu RC3F-GPS. 

Este de remarcat că ecuaţiile (5.13) şi (5.15) au fost repro-
duse, în mod consecvent, în "literatură [7,105, lo6] într-o formă 
eronată. 
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5>4* Calculul analitic al activităţii medii a 
catalizatorului pe baza bilanţului populaţ,iilor 
de particule de catalizator. 

Aplicarea metodei are în acest caz la bază ecuaţia bilanţului 
unei populaţii de particule de catalizator avînd activitatea a, 
într-un aparat cu amestecare perfectă floSjlog] : 

9t ^ a a 
f ^ 
. dt.. 

t-(f. - f) (5.17) 

unde: f este densitatea populaţiei de particule cu activitatea a; 
f ^ " " »t tf tt t» tt Q^ 

la intrare. 
Pentru un aparat cu circulaţie R-ideală operat în stare sta-

ţionară şi alimentat cu particule de catalizator de activitate 
uniformă, relaţia (5.17) devine: 

- ( f = -t-f (5.18) 
In aplicarea ace iîei metode de calcul la un ansamblu RCSP-

GSP s-au luat în considerare numai dezactivarea recuperabilă şi 
regenerarea activităţii descrise în f^eneral prin ecuaţii de forma 
[I07] : 

ff = pentru dezactivarea în RCSF(5.19) 

ff " " ^^^ " recuperarea activităţii 
în GSF (5.20) 

Reţinînd cinetici de ordinul întîi pentru aceste procese, 
ecuaţiile devin: 

da , 
dt = '̂R'̂  (5.21) 

ff = ^G^^ - (5.22) 
înlocuind aceste relaţii în ecuaţia (5.18) se obţine: 

- pentru RCSF = . p ) . f ̂) ( 5 . 2 3 ) 

- pentru GSF ^(f^-k^/1 - a)) = - f^) ( 5 . 2 4 ) 

^R ^^ ^^^^^ funcţiile de distribuţie a activităţii particule-
lor în RCSF şi în G3F. 

După o serie de transformări şi introducerea probabilităţii de 
ieşire a unei particule din aparat, definită prin relaţia (5.9), 
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se ajunge la ecuaţiile: 

- pentru RCSP ^(a-f,,) - fp̂  " '̂̂ G = ° 25) 

- " GSP _ a f,) - ^ f ^ = O (5.26) 

Acest sistem nu poate fi rezolvat prin metode analitice uzuale. 
Ca şi în alte cazuri de modelare a unor procese prin metoda 
bilanţului populaţiilor se poate obţine o parte, care interesează, 
a soluţiei, prin metoda transformării momentului. 

Ceea ce interesează în a r . e r A . caz, onte activitatea medie în 
reactor, â^ şi respectiv în ree;enerator, ă^^ ^^^^ momentele 
de ordinul întîi ale distribuţiilor de activitate a particulelor 
de catalizator în cele două aparate. Pentru calculul acestor 
activităţi medii s-au obţinut relaţiile [lo7.] : 

_ (n . (1 
^B = 1 (1 H (1 R/^R (5.27) 

1 + (1 + (1 vX^/ kj, 
^D " 1 + (1 + (1 -f, (5.28) 

care nu iau în considerare procesul de dezactivare permanentă, 
nerecuperabilă, a catalizatorului. 

5.5. Calculul activităţii catalizatorului folosind 
metoda stocastică. 

Metoda se bazează pe urmărirea comportării unui mare număr 
de particule de catalizator ce parcurg ansamblul RCSF-GSF. In 
acest caz singurele variabile aleatoare sînt duratele de 
staţionare ale particulelor de catalizator în fiecare din cele 
două aparate. 

Pentru un aparat cu arnestocare perfectă DDS este dată de : 

P(t) = 1 - exp(-t/t) ; 0 < t (5.29) 

Fracţia de particule avînd D^ t, F(t), are valori între O şi 
1 şi o distribuţie plată. 

Pentru DS ale particulelor în RCSF şi respectiv în GSF se 
pot calcula deci valori aleatoare^ pe baza unei succesiuni de 
numere întîmplătoare (RN), avînd valori între O şi 1 (prezentată 
în secţiunea 3.3.1) folosind rolaţia: 

t = i I n — i (5.30) 
1 - RM 
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Nivelul de activitate a particulei, în urma dezactivării in 

RCSP sau a regenerării în GSF, se calculează apoi folosind cine-
ticile specifice, de exemplu relaţiile (5.1) - (5.3). 

In fiecare din poziţiile @ marcate în figura 
5.1 se pot apoi calcula valori medii ale activităţii catali-
zatorului ca medii aritmetice peste numărul de particule cores-
punzător respectivei poziţii. 

Spre deosebire de metodele prezentate în secţiunile 5.3 şi 5.4, 
metoda stocastică nu impune restricţii privind complexitatea 
relaţiilor cinetice pentru dezactivare sau regenerare şi permite 
luarea în considerare a dezactivării permanente ca limită pentru 
posibilităţile de recuperare a activităţii particulelor de cata-
lizator. 

Aspectele importante şi asupra cărora trbuie reflectat sînt, 
în cazul aplicării ace.^tei metode: 

- numărul de particule luate în considerare; 
" " treceri al^articulelor prin sistem, sau 

de cicluri de calcul în care se poate atinge starea staţionară 
de funcţionare a ansamblului. 

De aceste mărimi depind precizia de detenninare a nivelurilor 
staţionare de activitate a catalizatorului şi modul de atingere 
a stării staţionare în calculul activităţilor medii. 

Această metodă se foloseşte în modelul de simulare din 
capitolul 6, unde este descrisă pe larg. 
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6. SIMULAREA FUNCŢIONARII UNUI ANSAMBLU RCSF - GSF ) 
PENTRU DETERMINAREA NIVELULUI DE ACTIVITATE A CATALIZATORULUI. 

Funcţionarea ansamblului RCSP-GSF a fost descrisă calitativ 
în secţiunea 5.1 şi ilustrată în figura 5.1. 

In acest capitol se prezintă un model stocastic de simulare 
a evoluţiei activităţii catalizatorului bazat pe generarea unor 
numere întâmplătoare. Aspectele tratate sînt: 

- conţinutul modelului de simulare; 
- exemplele de calcul utilizate; 
- programul de simulare; 
- prezentarea unor proprietăţi ale sistemului studiat 

determinate prin simulări comparative. 
Este de subliniat că în cadrul tratării stocastice se ia în 

considerare un număr N de particule care parcurg de un mare 
număr de ori ansamblul RCSF-GSF (sînt recirculate) în modul ur-
mător: din cele N particule, la ieşirea din RCSF o parte - J 
particule - corespunzînd fracţiei j2> de evacuare sînt eliminate 
din debitul de recircuare, iar restul de K = N - J particule 
parcurg GSF, după care se adaugă J particule proaspete înainte 
de intrarea în RCSF. 

6,1, Modelul matematic. 

Pentru o circulaţie de tjp lî-ideal a fazei emulsionate atît 
în RCSF cît şi în GSF, cu debitele de solide S^ şi S^, timpii 
medii de staţionare a unei particule de catalizator în fiecare 
din cele două aparate, de volume V̂ ^ şi lespectiv V^ ale fazelor 
emulsionate, sînt: 

^R = v^ (6.1) 
S . (1 

Probabilităţile de ieşire a unei particule din fiecare aparat 
sînt: 

I, - l/t, (6.3) 

> 0 = 
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Utilizînd aceste mărimi se pot calcula durate individuale 
aleatoare de staţionare ale fiecărei particule, în fiecare aparat, 
pentru fiecare ciclu de parcurgere a ansamblului RCSF-GSF, folosind 
numere întîmplătoare. Astfel, în ciclul n o particulă, avînd nu-
.mărul de ordine i în reactor şi k în regenerator are duratele de 
staţionare: 

^l,R.n= jC - r V ' i = 1.2.....N (6.5) 
JA 1 ) N 

^k,G.n= i - RN^ ' ̂  = 1.2..-..K (6.6) vj ic , n 

Pe baza acestor durate de staţionare se calculează vîrsta 
fiecărei particule. In ciclul n o particulă are vîrstele: 

- la intrarea în RCSF: 

V i , A,n 
^k,D,n-]; k = 1,2, 

particule recirculate 
(6.7) O ; i = K4-1,K+2,...,N 

particule proaspete 
- la ieşirea din RCSF: 

/ ^i,B,n= ^,A,n ^ ^i,R,n (6.8) 
- l^ntrarea în GSF: 

^i,B,n ' particule recirculate( 6.9) 
- la ieşirea din GSF: 

Pe baza acestor DS şi vîrste individuale ale fiecărei 
particule în fiecare aparat se pot calcula în fiecare ciclu: 

- duratele de staţionare medii în fiecare aparat: 

t - i \ t R,med,n " N4_^i,R,n (6.11) 
K 

^G,med,n = K/_^k,G,n (6.12) 
k=l 

- vîrsta medie a particulelor în cele patru puncte importante 
din ansamblu: N 

^A.med.n = I ^ ^ . A . n (6.13) 
i=l 
Ji, 

TTi 

'C.med.n = K ^ '^k.C.n (6.15) 
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k-1 
Considerînd procesele de dezactivare temporară, de regenerare 

şi de dezactivare permanentă suferite de fiecare particulă de 
catalizator ca fiind dependente, în condiţii de lucru specificate, 
numai de DS ale particulei în RCSF, în GSP şi de vîrsta particu-
lei, nivelurile de activitate a acesteia se calculează, pentru 
cinetici exponenţiale simple astfel: 

- la intrarea in reactor: 
r a, .. , ; k - 1,2, . . . ,K ; particule 

recirculate 
•̂i , A,n (6.17) 

.1 ; i = K^1,K4P,...,N ; particule 
proaspete 

- ia ieşirea din RCSF: 

- In intrarea în (V.̂ V: 

c n ^ R n ' ^ " Î particule (6.19) 
' recirculate 

- la evacuare: 

-̂-i n = R n ' 3 = i ; particule (6.2o) 
evacuate 

- ieşirea din GoF: 

k^, k^, p fiind constantele de dezactivare temporară, de regene-
rare şi de dezactivare permanentă. 

Prin medierea valorilor individuale ale activităţilor parti-
culelor se pot apoi calcula, în punctele importante din ansam-
blul RCSF-GSP, activităţile medii ale catalizatorului: 

- la intrarea în RCSF: 

(6.22) 

i=l 
- la ieşirea din RCS?: 

N 

= ¥/_ «i.B.n 
i = l 
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- la evacuare: J 
ev,n J ^ O ,n 

- la intrarea în 

-C.n = f I -Ic.C.n 
k=l 

- la ieşirea din GSF: 
K 

k=l 
Folosind relaţiile (6.1) - (6.26) şi tehnica de lucru cu 

numere aleatoare prezentată în figura 3.5, pentru a distinge 
particulele evacuate de cele recirculate, se poate simula evolu-
ţia activităţii catalizatorului într-un ansamblu RCSP-GSP şi 
identifica nivelul de activitate a catalizatorului în stare 
staţionară. 

6.2. Exemplele de calcul utilizate. 

Pentru verificarea rezultatelor obţinute în efectuarea simu-
lărilor prin metoda de calcul analitic prezentată în tabelul 5.2 
s-au utilizat datele caracteristice ale unui ansamblu RCSP-GSP 
dintr-o instalaţie industrială. Aceste date sînt prezentate 
astfel: 

- în tabelul 6.1 caracteristicile generale (constante) 
ale ansamblului; 

- în tabelul 6.2 caracteristicile specifice ale vari-
antelor de calcul utilizate pentru scopuri specifi-
ce cum sînt: verificarea modelului, comparaţii 
între diferite condiţii de utilizare a modelului, 
studierea influenţei unor condiţii de lucru 
asupra nivelului activităţii catalizatorului. 

ântamblului RCSF-GCP, 
Marimca 'J-K. F̂CGF G3F 
Diiimflrul 1, '..E 
In .nHimec i n. Volumul iNn.i-r- "7. la fluid.:. ir.Lip. Dtbil cJf c j»; i .n'. -.c .07 .069 betu - lOX Tx;np ; .-.'.ur,̂  : 630 
r-rL.L.aL.i; i : . J.' , i v i r . . ! . O C ! L Cnnstantt. v t.̂î,' K .1 .2 

BUPT



99 

e l i . l 6 . 2 ' . - l 

0 

3 
1 
u I 

10 
.LO O 

. 000 i .OOC-l . :coi . DOOÎ 
o 
o . 000; 

.000] 

. 000 

de 

ulu 

10 l'O :.o 100 
ICO :cc 100 100 

. . . n u n - î n 

6,3. Prop;ro.mul de simulare. 

S-au elaborat: un prop;ram de bază, complex, REACTREG şi vari-
ante pentru examinarea unor aspecte particulare ale evoluţiei ac-
tivităţii catalizatorului - RG-HIGT pentru influenţa numărului de 
particule luate în considerare, RG-MED pentru influenţa modului 
de calcul al activităţii în RCSP şi în GSP, SIM-R-Gl pentru 
influenţa variaţiei unor mărimi de intrare. 

6.3>1> Descrierea pro;z:ramului. 
Pentru claritatea descrierii se prezintă, la început, în 

figura 6.1 schema lop;ică de principiu a simulării evoluţiei 
activităţii catalizatorului în ansamblul RCSP-GSF. 

Datele de intrare sînt de natura celor prezentate în tabelele 
6.1 şi 6.2, iar stabilirea parametrilor rulării se referă îa: 

- calculul unor mărimi caracteristice ale circulaţiei parti-
culelor, relaţiile (6.1) - (6.4); 

- indicarea numărului de cicluri de calcul (recirculări) ce 
se vor parcurge; 

- alegerea unei particule a cărei evoluţie (DS, activitate, 
vîrstă) se va urmări pîna la evacuarea acesteia din sistem. 

Blocul de iniţializări conţine atribuirea valorilor 1 pentru 
activitatea şi O pentru vîrsta tuturor particulelor. 

Urmează etapele: 
- calculul caracteristicilor catalizatorului la ieşirea din 

RCSP în primul ciclu (D3, activităţi vîrste) folosind relaţiile 
(6.5), (6.8), (6.11), (6.14), (6.18), (6.23); 

- simularea evacuării unei părţi din catalizator folosind 
o tehnică bazată pe generarea de numere aleatoare, asemănătoare 
cu aceea prezentată în figura 3.5; 
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Figura 6.1. Schema logică de principiu pentru 
simularea evoluţiei nivelului activităţii catali-
zatorului în ansamblul RCSP-GSP, 

- calculul caracteristicilor catalizatorului la intrarea in 
GSP (vîrste, activităţi) folosind relaţiile (6.9), (6.15), (6 19) 
(6.25); 

- calculul caracteristicilor catalizatorului la ieşirea din 
GSP (DS, vîrste, activităţi) folosind relaţiile (6.6), (6.Io) 
(6.12), (6.16), (6.21), (6.26); 

- verificarea parcurgerii numărului de cicluri de calcul ales, 
avînd drept alternative încheierea simulării şi extragerea rezul-
tatelor finale, sau continuarea calculelor cu eventuala extragere 
a caracteristicilor catalizatorului în ciclul încheiat şi actua-
lizarea contorului de cicluri; 
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- calculul caracteristicilor catalizatorului la intrarea în 

RCSP (activităţi, vîrste) folosind relaţiile (6.7), (6.13), 
(6.17), (6.18); 

- reluarea succesiunii de etape prezentată mai sus pentru 
următoarele cicluri de calcul (recirculări). 

In continuare se prezintă, în figura 6.2, schema logică a 
programului de bază, REACTKEG, elaborată folosind simbolurile 
consacrate. Pentru a se putea urmări schema, se fac următoarele 
precizări privind structura identificatorilor folosiţi: 

<^3 = 0 ^ 
NU 

U(U2.4)=T5(UI) UIU2.5) U2 = U2.I 

Xi( )=A5( ) 
^ U B x ă l K 
H5I IrXjI ) 

IA g r A g ^ X i d 

NU X ) >C 

W3.O ̂  ^̂  '̂SFÎRŞIT J 
X2M) = A9/C 
X2l2) =x2m. •X2(2) 

Caracteristicile regenerotorului 
S j .L2J2 

^ RETURN ^ 

Figura 6.2. Schema logică a programului REACTREG pentru 
simularea evoluţiei caracteristicilor catalizatorului în 

ansamblul RCSF-GSF. 

- A, T, V se referă Iu activităţi,DS şi vîrste ale 
fiecărei particule; 

- M, P, N se referă la activităţi, DS şi vîrste medii 
ale particulelor; 
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- 1 se referă la intrarea în RCSF; 
« 2 " " " ieşirea din RCSF; 

3 " " " intrarea în GSF; 
. 4 " »» " particulele evacuate; 
- 5 " " " ieşirea din GSF. 

(Astfel, de exemplu, A3() este vectorul activităţilor particulelor 
individuale la intrarea în GSF, iar P? este DS medie a particulelor 
în RCSF). 

- U se referă la particula a cărei comportare este urmărită; 
- Z desemnează numerele aleatoare generate; 
- subrutina 4o serveşte la calculul mediilor aritmetice. 
Procesul de evacuare aleatoare a unor particule este repre-

zentat între etichetele 8io-8?o, iar cel de extragere selectivă 
a rezultatelor curente în timpul G i m u l a r i i intre etichetele 91o-
lolo. 

O rulare permite extragerea protocolului datelor de intrare, 
exemplificat în tabelul 6.3, a soluţiei analitice privind acti-
vităţile medii în starea staţionară, exemplificată în tabelul 6.4, 

Tabelul 6.3 Cxemplu de ^M OlU C U Î dl diULiL.i ot- iniroit. 

"Mărimea L'-̂'- Rt-jLlor RtijL-ncrator 
D i a m e l r u r ^ ' -i.SOOO 4.7500 
Inâltinea A.Pd.OO -1.4000 
Volu,;ul 3-'.. 7827 
Debit solide mt C.O-OO O . O M O 
Timp ffipdiu -iD r-taţionarp r.;::. 3 C-oC» rSZ.lCdP 
Probabilitate do ipşirt i. . _ O.OOib ^ 0.0013 

ConstontcJ ul- viteza O.IvC" :..rr00 
C-t.j viU'2t, df .••-•i ff'- _ _ _ 
Fracţia de ev v, luii -.jÎ > meu tc-r e — 

l . - ihLUi l .jM.i 

II In 11 orc r coc toi ( inclus v 
I n ^ i i t . i-.h U.r înlr.̂ i v lo'jrL 

şi a evoluţiei vîrstelor activităţilor medii şi DS medii pe ciclu 
de calcul în fiecare din punctele importante din ansamblu cu pre-
cizarea numărului de particule evacuate şi respectiv recirculate, 
exemplificată în tabelul 6.5, în care se precizează unităţile de 
măsură pentru vîrste şi DS. 

Extragerea rezultatelor intermediare, care ilustrează evoluţia 
caracteristicilor sistemului, în tabelul 6.5, se face după o sec-
venţă logaritmică - în ciclurile 1,?,3,...,9,Io,2o,3o,...,9o,loo, 
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2oo,3oo,... ,9oo,looo,etc. pentru a se putea examina mai uşor 
tendinţele de stabilizare a mărimilor prezentate, respectiv 
atingerea stării staţionare. 

Dacă s-a urmărit o particulă de catalizator se extrage şi un 
tabel simplu cu DS ale acesteia în cele două aparate. 

Tabelul A. 5 Evoluţia acliviiritii Cdtal i;c-jtorului pi a altnr curjcteristici. 

Nr. 1-INTRARF. 
crt Activ 

[mii>] [ - ] 

2-ICŞIRE 
DS A c U , 

I-] 
Mr 

( -3 

4-i:VHCUAfiE 
V-Irstti Activ 
Imin] [•] 

NI 
3-INTRARE 
VîriitiH Activ 

•] [mi.rj :-] 
5-IEJ.IRE 

DS Activ 
Is] I-l 

1 0.0 .ttHHH 613 .0200 11 12.0 .0010 G7 10. .0224 637 .8817 
18.4 .8947 542 .0148 8 28.4 .0045 92 27. 3 .0157 544 .3033 

3 33.5 .0171 5r.3 .0113 15 47, 1 . 0.̂ :23 85 42. ,3 . 0040 566 .7392 
4 44.0 .7783 477 .0163 13 2 . 0762 37 51. ,3 .0074 533 .7040 
5 52.3 .7425 558 .0046 12 54.3 . 0001 88 62. 6 .0052 593 .6572 
6 A3.8 .67G3 553 . 0227 7 61.7 . 0330 71 74. , 2 .0163 520 .6276 
7 75.4 .6611 557 . 0032 12 73.4 .007C 83 ,5 .C02: 509 .5783 
B B0.9 .6465 4 58 .0229 13 7G.7 .031!! 07 07. ,0 .0206 572 .5914 
9 04.0 .6445 542 . 00C.!3 7 134.0 . CvOl 71 37. , C .0091 579 .5701 

10 39.3 .6270 516 .011! 10 71.: . 0566 70 77. . C060 602 . 5564 
20 130.1 .5522 547 .0148 12 155.7 .0147 88 137. .0 .0148 579 . 4593 
30 V.B. 1 . 5362 531 , 0076 14 113.8 .0130 06 163. ,7 .0037 537 .4773 
AO U G . 2 .5071 377 .0097 ',2 15?. . OOOC CC 1 77. . 1 546 .4618 
50 173.6 .5032 528 .0057 18D. 5 . 00;-7 o7 131. .:055 . 4555 
iC 162.0 .5173 544 .0002 10 171.,: .0000 70 .oo'n 406 . 4694 
70 176.3 . 5094 467 .OU-. C! 2 .l.i3 .("•'•̂ 00 . 7 .0:32 529 .4816 
CO 176.7 .'.797 64.: . 00F.3 16 177.0 .0017 137, . -'; .0076 571 . 4457 
90 181.4 .•i773 i76 : 0 .COOO 90 13", , 5 . o: 553 .4573 

100 1r'.0. 1 . 5237 37,7 .•;i57 117. 1 17- . 3 .0163 611 .4650 
700 r.':<.c .5247 53/. .00;'7 10 17./...S .0000 70 .'.37, . r .Of.33 584 .4616 

Tabelele 6.3, 6.4 şi 6.5 au fost obţinute cu exemplul 4. 

6.3.2. Caracteristici ale modelului investip;ate prin 
simulare. 

In vederea examinării influenţei numărului de particule liete 
în considerare şi a numărului de cicluri asupra atingerii stării 
staţionare s-a elaborat varianta de program RG-HIST în care, 
spre deosebire de programul de bază: 

- numărul de particule poate fi modificat de la o rulare la 
alta; 

- se extrage la sfîrşitul rulării DDS medii pe ciclu pentru 
primele 2oo cicluri, grupate în Io clase de frec-
venţă; 

- nu se mai poate urmări evoluţia unei particule individuale, 
încercările de simulare efectuate cu acest program , pe exem-

plele 1 - 4, au avut drept scop determinarea condiţiilor minime, 
număr de particule şi număr de cicluri, în care se atinge, cu 
siguranţă, starea staţionară de funcţionare a ansamblului RCSF-
GSF. Verificarea atin/^erii stării staţionare s-a făcut prin 
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calculul analitic al activităţilo^medii, folosind relaţiile 
(5.13) - (5.16). 

Examinîndu-se reprezentarea comparativa din figura 6.3, se 
poate constata că: odată cu creşterea numărului de .particule 
luate în considerare, devine posibilă atingerea stării staţio-
nare utilizînd peste 50 particule, într-un număr de cicluri 
rezonabil şi cu fluctuaţii din ce în ce mai mici ale activităţii 
medii a catalizatorului. 

1 . 0 • 

ă 
1 - 1 1 J 

0 . 8 

0 . 6 

0 . 4 
so lu ţ ia ana l i t i ca V - -

0 . 2 

0 . 0 
I 5 10 S0 100 

N u m ă r cicluri 

500 1000 

Figura 6.3. Influenţa numărului de particule luate 
în considerare în cursul simulării asupra evoluţiei 
nivelului de activitate medie a catalizatorului la 
intrarea în RCSF: Io particule (exemplul 1); 

2o particule (exnmplul ?) ; 5o parti-
cule (exemplul 3); loo particule (exemplul 4). 

In figura 6.4 se prezintă histogramele DDS medii pe ciclu în 
RCSF pentru primele 2oo cicluri de calcul, comparativ pentru Io, 
2o,5o şi loo particule luate în considerare, oe observă o îngus-
tare marcată a domeniului de valori ale DS medii concomitent cu 
gruparea în jurul timpului mediu de staţionare calculat analitic; 
DS medii au domenii de valori ce se restrîng de la 15o -r 12oo s 
la 4oo 75o s, sau altfel exprimat de la (55o-4oo) -i- (55o-f65o)s 
la (55o-15o) + (55o+35o) s; frecvenţa clasei centrale creşte de 
la 5o la Io. Aceeaşi evoluţie favorabilă n.re loc şi pentru DDS 
medii pe ciclu îm GSF. 

In figura 6.5 sînt reprezentn.to comparativ histogramele DDS 
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medii pe ciclu în RCSF şi în GSF pentru primele 2oo cicluri 
rezultate la simulări cu Io şi respectiv loo particule. 

Figura 6.4. Uistorxame ale DS medii pe ciclu în RCSF 
pentru primele ?oo cicluri şi diferite numere de parti-
cule: Io particule (exemplul 1); 2o par-
ticule (exemplul ; ^o particule (exemplul 3); 

loo particule (exemplul 4). 

Figura 6.5. Histograme ale DS medii pe ciclu pentru 
primele 2oo cicluri şi diferite numere de particule în 
cele două aparate: cu Io particule ••••• în RCSF şi 

în GSF (exemplul 1), cu loo particule în 
RCSF şi în GSF (exemplul 4). 
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Ca urmare se apreciază că, din punct de vedere al activităţii 

catalizatorului, starea staţionară a sistemului RCSF-GSF se poate 
atinge utilizîndu-se loo de particule şi efectuîndu-se 2oo cicluri 
de calcul (recirculări). 

Caracterul aleator al succesiunii DS pentru o particulă indi-
viduală este ilstrat în figura 6.6 prin reprezentarea corelaţiei 
de serie cu întîrziere de un pas pentru primele 50 cicluri. 

3000 
« 

c '6 o o' o ^̂  c a' 
* 

•D O 2000 o 
ă • 

4-
+ « 
4. 

• 

lOOO + 
• * 

0 • 

• 

» t 1 

+ 

* « 

* + • * + 

.1 t , 

H* 

+ 
* 

« 

0 1000 2000 
Durato 09 stclioi-.are in ciclul (N-1 

3000 
). [si 

Figura 6.6. Corelaţia de serie cu întîrziere de 
un pnr, a DS ale unei particule în RCGF ( + ) şi în 

GSF (i); (exemplul 9). 

In vederea eventualei roduceri a duratei cnlculelor s-a exami-
nat o simplificare a modelului. Simplificarea se referă la calcu-
lul activităţilor medii în RCSF şi în GSF numai în funcţie de DS 
medii pe ciclu în fiecare aparat, fără a se mai calcula activită-
ţile individuale ale fiecărei particule. 

Wodelul matematic se modifică nn felul următor: 
- se renunţă In ecuaţiile (6.17) - (6.21); 
- se înlocuiesc ecuaţiile (6.22) - (6.26) cu următoarele 

relaţii: 
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K + (N -K))/N 

a , ̂  = a-r, ̂  ; particule evacuate ev j n ij j n 
recirculate 

= min< 
W ^ - P -D,med,n 

(6.22») 

(6.230 

(6.240 

(6.250 

(6.260 

S-a elaborat o variantă de program de simulare conţinînd 
aceste modificări, RG-MED, şi s-au reluat exemplele 1 - 4 . In 
figura 6.7 se prezintă o comparaţie între evoluţia nivelului de 
activitate calculată cu şi fără medierea DS ale particulelor în 
cazul aceluiaşi exemplu de calcul. Situaţia este asemănătoare 
pentru toate cele patru exemple de calcul. Se poate trage 

1 . 0 

0 
1 - ) 

0 . 8 

0 . B 

0 . 4 

0 . 2 

0 . 0 
1 5 1 0 5 0 1 0 0 5 0 0 1 0 0 0 

Numor cicluri 

Figura 6.7. Influenţa modului de calcul asupra 
nivelului activităţii catalizatorului; activitatea 
medie la intrarea în RCSF, loo particule (exemplul 
4): cu medierea DS; fără medierea DS; 
dreapta â = 0,52 este soluţia analitică. 

concluzia că această mediere a DS înaintea calculului activită-
ţii catalizatorului nu permite reflectarea realităţii procesului 
de dezactivare-regenerare, iar varianta de model este necores-
punzătoare . 
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6,4, Proprietăţi al ansamblului determinate prin 
simulări comparative. 

In vederea studierii influenţei unor parametri ca: debitul 
de catalizator recirculat, fracţia de evacuare-alimentare (sau 
de înlocuire, de împrospătare) a catalizatorului, s-a elaborat 
o variantă de program, SIM-R-Gl care, spre deosebire de programul 
de bază, la o rulare : 

- efectuează numai 2oo cicluri de calcul; 
- nu permite extragerea de valori caracteristice intermediare, 

ci doar a valorilor finale, corespunzătoare stării staţionare; 
- nu permite urmărirea unei particule individuale; 
- ia în considerare domenii de valori pentru parametrul a cărui 

influentă este studiată. 
In continuare se prezintă influenţele debitului de cataliza-

tor, a constantei de dezactivare permanentă şi a fracţiei de 
împrospătare a catalizatorului asupra nivelului de activitate a 
acestuia în starea staţionară de funcţionare a ansamblului RCSP-
GSF. 

6.4.1. Influenţa debitului de catalizator. 

S-a examinat influenţa modificării debitului de catalizator 
recirculat între 0,02 şi 0,1 m^/s asupra nivelului activităţii 
catalizatorului în ansamblul RCSF-GSF. In figura 6.8 se prezintă 

1 . 0 • 0 . 0 2 0 

a [ - l • 
Q ( - l 

0 . 8 •0 .016 

0 . 6 
. 0 .012 

0.4 

1 
1 -f ' 

• 0 . 0 0 6 

0 . 2 • - 0 . 0 0 . . 

0 . 0 
o.or 

0 . 0 
0 . 0 2 0 . 0 4 0 . 0 6 0 . 0 8 0 . 1 0 

Pcb i t ^ n t n l i r a t o r r e c i r c u l a t I rr?/s ^ 

Figura 6.8. Influenţa dobi Lului. dc catalizator re-
circulat asupra activităţii în R C T J F (pe baza exemplului 8) 
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dependenţa nivelului de activitate în stare staţionară la intra-
rea şi ieşirea RCSP de debitul de catalizator recirculat. Activi-
tatea medie variază între 0,18 şi 0,60 la intrarea şi între O 
şi 0,012 la ieşirea RCSF. Este de notat tendinţa spre o valoare 
limită a activităţii cu creşterea debitului de catalizator recir-
culat, mai ales pentru activitatea la intrarea în reactor, 

6.4.2. Influenţa constantei de dezactivare permanentă. 

S-a examinat influenţa modificării valorii constantei de 
dezactivare permanentă pentru evidenţierea importanţei acestui 
parametru. Domeniul de valori examinat a fost 10 -3 10-2 

0 . 5 • PC.0200 

al-) : a[-l 

0 . 4 

IN i n t r q r e r e a c t o r 

- 0 . 0 1 5 5 

0 . 3 
1 

s 
V ^ ^ 

•0 ,0110 

0 . 2 
• " " - -

- 0 . 0 0 6 5 

0 . l 
1 - 0 . 0 0 2 0 

0 . l 
0 . 0 3 0 2 0 . 0 0 0 4 0 . 0 0 0 6 0 . 0 0 0 3 0 . 0 0 1 0 

C o n s t a n t a d e d e z a c t i v a r e p e r m a n e n t a I l / s ) 

Figura 6.9. Influenţa constantei de dezactivare 
permanentă asupra activităţii catalizatorului în 
RCSF (pe baza exemplului 8). 

In figura 6.9 se prezintă dependenţa nivelului activităţii 
în stare staţionară la intrarea şi ieşirea RCSF de valoarea 
constantei de dezactivare permanentă. Activităţile medii vari-
ază între 0,47 şi 0,17 la intrarea şi între 0,01 şi 0,002 la 
ieşirea RCSF. Este de notat tendinţa de diminuare a scăderii 
activităţii cu intensificarea procesului de dezactivare perma-
nentă, mai ales pentru activitatea la intrarea în RCSF. 

Pentru domeniul de valori ale constantei de dezactivare 
permanentă examinat este evident că această constantă are o mare 
importanţă. In concluzie, se consideră că procesul de dezactivare 
permanentă nu poate fi ignorat la simularea funcţionării unui 
ansamblu RCSF-GSF. 
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6.4.3. Influenţa împrospătării catalizatorului. 

In cazul celor doi factori examinaţi anterior, modificarea 
valorii lor este o posibilitate, mai degrabă teoretică, în con-
diţiile date ale unei instalaţii industriale. 

Cu împrospătarea catalizatorului însă, situaţia este complet 
diferită: fracţia de evacuare-ali-nentare poate fi modificată în 
limite largi în orice instalaţie. De aceea s-ai examinat şi se 
prezintă o serie de comparaţii pe baza rulării cîtorva exemple 
de calcul. 

In figura 6.Io se prezintă evoluţia nivelului activităţii 

1 . 0 

Ql -1 
0 ! - ; 

0 . 8 , e s , r e r e a c t o r . . . -t- - o . o o u 

0 . 6 • 0 . 0 0 6 

0 . 4 - - • 0 . 0 0 ^ 

0 . 2 • 0 . 0 0 2 

0 0 o . c c o . c c 
1 0 5 

F r a c ţ i a de 
1 0 

e v a c u a r e / a l i m e n t a r e ( V o i 
1 5 

Figura 6.Io. Influenţa fracţiei de evacuare-
alimentare asupra activităţii catalizatorului în 
RCSF (pe baza exemplului 8). 

în stare staţionara la intrarea şi ieşirea RCSF în funcţie de 
fracţia de evacuare-alimontare, în domeniul 1% + 15% din debitul 
de catalizator recirculat. Activitatea medie variază in domeniile 
0,08 + 0,60 la intrarea şi 0,001 + 0,009 la ieşirea RCSF . Se 
observă că, după o creştere mai accentuată a nivelurilor de acti-
vitate medie la valori mici ale fracţiei de evacuare-alimentare, 
are loc, la valori de peste ale acestui parametru, o aplati-
zare a evoluţiei activităţii. 

Pentru a evidenţin mai prer,nn.nt Influenţa acestui parametru 
s-au reprezentat comparativ :în fir.urilo ^.11 ş: 6.12 evoluţiile 
activităţii catalizatorului cu şi făra împrospătarea acestuia. 
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Figura 6.ii. Influenţa împrospătării catali-
zatorului activitpţii la intrarea in RCSF: 

fără împrospătare (exemplul 7); cu 
împrospătare (exemplul 4). 

1.0 • 

al-l • 

0 .8 

\ \ 

\ 

0.6 • 

0.4 • 

'A 

a l i m e n t a r e / e v a c u a r e 10 Vo 

\ ^ 
^ ^ -

0.2 • 

0.0 -
J 

fora a l i m e n t a r e / e v c c u c i ' e 0.2 • 

0.0 -
J L 5 10 50 100 500 1000 

Figura 6.12. Influenta împrospătării cata-
lizatorului asupra activităţii la ieşirea 
RCSF: fără împrospătare (exemplul Io); 

cu împrospătare (exemplul 9). 

Calculele au fost executate cu programul RG-HIST pentru re-
prezentarea din figura 6.11 şi cu programul REACTREG pentru aceea 
din figura 6.12. 

Se observă că lipsa împrospătării conduce la o stare staţi-
onară de activitate nulă. Totuşi, în cazul în care se i g n o r ă 
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dezactivarea permanentă, împrospătarea catalizatorului nu mai 
are importanţă decisivă, după cum r>e poate observa în figura 6.13. 

i.0lZf 1 

a l - : • 

2J.99 • 

0 . 9 3 • 

0.97 • 

0.96 • 

0 . 9 5 

A A 
/ .\\ /; f / • • \ •• / v. t 

\ . i 
^ M Vil II 

\ t i f »: V/ 1- I • • y i- I i I I 
r. I ̂  i:/ 
\J 

2 0 4 0 6 0 8 0 1 0 0 
Nr. c i c l u r i 

Figura 6.13. Evoluţia nivelului de activitate 
a catalizatorului in absenţa dezactivării permanen-
te, la intrarea în RCSF: fără împrospătare 
(exemplul 5); cu împrospătare (exemplul 6). 

Este de notat că în cnzul reprezentat în figura 6.13, activita-
tea la intrarea în RCr:F variază în domeniul foarte îngust de 
98% - loo% din activitaton maximă, catalizatorul fiind practic 
complet regenerat la trecerea prin GSF. 

6.4.4. Evoluţia unor caracteristici ale circulaţiei 
în timpul simulărilor. 

Programele de simulare elaborate şi rulările efectuate permit 
relevarea unor caracteristici ale circulaţiei catalizatorului a 
căror examinare completează informaţiile privind funcţionarea 
ansamblului RCSF-GSF. 

In figura 6.14 se prezintă succesiunea DS ale unei particule 
în cele două aparate. Este evident caracterul aleator al succesi-
unilor. Secvenţa prezentată, pentru care s-au făcut şi calcule 
de autocorelaţie, fără a se ideitifica vreo tendinţă sau regula-
ritate în succesiunea Do n. fost f i o 5 0 r i d u r i , după care parti-
cula urmărită a fost evacuată (aleator) din sistem. 

BUPT



113 

-j J LJ 
5 0 0 0 10.000 

Figura 6.14. T)3 ale unei particule în cele două apa-
rate (exemplu] 9). 

In figura 6.15 se prezintă evoluţia numărului de particule 
evacuate (alimentate) în fiecare ciclu de-a lungul unei simulări, 
comparativ cu numărul corc?spunzător fracţiei de împrospătare de 
lo% considerată. Se observă o evoluţie aleatoare în jurul numă-

8 
» 
3 
RlCJ 

100 5 0 0 1 0 0 0 

Figura 6.15. Evoluţia numărului de particule 
evacuate (alimentate) în cursul simulării (ex. 8). 

rului de 10 particule, abaterile maxime fiind de cinci particule. 
In figura 6.16 se prezintă evoluţia vîrstelor medii ale par-

ticulelor din sistem în trei puncte: 
- la intrarea în RCSF (după adăugarea de cataliza-

tor proaspăt); 
- la intrarea în GSF; 
- pentru catalizatorul evacuat. 

Se observă că fluctuaţiile cele mai mari le prezintă vîrsta medie 
a catalizatorului evacuat; aceasta deoarece se referă la un număr 
mic, de cîteva particule extrase aleator din cele 100 ieşite din 
RCSF. Pentru celelalte două curbe se păstrează poziţiile relative 
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e v a c u a r e 
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Figura 6.16. Vîrsta medie a particulelor din sis-
tem în cursul unei simulări (exemplul 8). 

aşteptate: vîrsta medie ]a intrarea în GSF este mai mare decît 
vîrsta medie la intrarea în RCSF. Se poate observa influenţa 
evacuării aleatoare a particulelor: diferenţa între cele două 
vîrste nu este constantă. De asemenea, este evidentă tendinţa 
de atingere a unei stări staţionare. 

In figura 6.17 se prezintă evoluţia activităţii catalizato-
rului pentru aceleaşi trei puncte: ieşirea RCSF, intrarea GSF 

0 .08 

01-] 
0 . 0 8 

/i 
l\ 
i , 

i\ !i 
! < ; j' 
i ! ! 

n l r c r e r e g e n e r a t o r 

1 A .V 1 

2 4 6 8 1 0 4-0 60 100 200 

C i c l u 

Figura 6.17. Evoluţia activităţii medii a cataliza-
torului în cursul unei simulări (exemplul 9). 
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şi evacuare. Si în acest caz cele mai mari fluctuaţii le prezin-
tă activitatea catalizatorului evacuat".""Aceasta deoarece, uneori, 
pot fi evacuate particule ce de-abia au fost alimentate (relativ 
proaspeţi. Alt aspect demn de semnalat este: uneori activitatea 
medie la intrarea GSF poate fi mai mare decît aceea de la ieşirea 
RCSF, şi anume^ atunci cînd s-au evacuat, la întîmplare, parti-
d e de activitate foarte mica. 

In figura 6.18 se poate obsrva cum se reflectă adăugarea de 
catalizator proaspăt în nivelul activităţii medii: creşterea de 

i.a 

a[-) • \ 

N 
0.8 \ 

\ 

\ 

\ 

\ 
\ 

^ intr a r e r e a c t o r 

a.z 

i e ş i r e r e g e n e r a t o i 

1 1 1 ^ 0.0 
1 5 10 50 100 500 1000 

C i c l u r i 

Figura 6.18. Evoluţia activităţii medii în cursul 
unei simulări (exemplul 9)-

activitate este însoţită şi de o netezire a curbei, datorită 
calculării mediei pe un număr mai mare de particule. 

In figura 6.19 se prezintă evoluţia activităţii medii la 
intrarea şi ieşirea RCSF în condiţiile unei intense dezactivări 
permanente (p = 0,0004 s"^) şi fară împrospătarea catalizatoru-
lui (p= 0%). Curba reprezentată punctat reflectă numai influ-
enţa procesului de dezactivare temporară, pe cînd aceea repre-
zentată cu linie întreruptă reflectă influenţa tuturor procese-
lor de dezactivare şi regenerare, avînd astfel o alură mai 
netedă. 

r,e poate spune că modelul r>tocantic propus, bazat pe folo 
sirea unor numere întîmplătoare şi programele de simulare 
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Figura 6.19. Evoluţia activităţii medii a cata-
lizatorului în cursul unei simulări (exemplul Io). 

elaborate, descriu corect evoluţia activităţii catalitice în 
ansamblul RCSP-GSF şi permit identificarea nivelului staţionar 
de activitate a catalizatorului în diferitele situaţii de operare 
a procesului. 

Pe această bază, se poate trece ulterior la stabilirea 
unor condiţii preferabile de lucru, prin luarea în considerare 
a unor aspecte cum sînt: 

- relaţia activitatea - selectivitatea catalizatorului; 
- consumul specific de catalizator; 
- consumurilp energetice aferente circulaţiei cataliza-

torului . 
In aplicaţia 3 so prezintă o astfel de încercare, ce priveşte 

evidenţierea dependenţei consumului specific de catalizator de 
condiţiile de recirculare a catalizatorului^ în procesul de 
conversie catalitică a metanolului. 
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CALCULUL COMPOZIŢIEI DE ECHILIBRU INTR-UN » ^ 
SISTEM COMPLEX DE REACŢIE. 

9 

Aplicaţia se referă la calculul compoziţiei de echilibru în 
reacţia de obţinere a izoprenului din i-pentan. Reacţia are loc 
în două etape de dehidrogenare astfel: 

CH2= C -CH2-CH3 

2 - m e t i l b u t e n a - 1 • H 2 V 

CH3-CH- CH2-CH3 ^ CH2 = CH-CH-CH3 CH2 = C-CH=CH, •Hp I • Ho < ^ 

. - p e n t a n 3 - m e t i l b u t e n a - i z o p r e n 

CH3-C . CH - CH3 
CH3 

2 - m e t i l b u t e n a - 2 

sau, într-o reprezentare mai concisă: 
-H2 -H2 

i-pentan i-amilene izopren 
(i-C^) (i-C») (i-C^M 

In calculul compoziţiei de echilibru s-a folosit programul 
bazat pe metoda ae convergenţă ridicată şi precizie sporită pre-
zentată în secţiunea 2.2.2.2. 

Rezultatele obţinute sînt comparate cu valori din literatură 
llo obţinute folosind metoda constantelor de echilibru. Compara-

ţiile se fac pentru condiţiile de lucru: 
- presiuni de 0,2; 0,3 şi 1,0 ata; 
- temperaturi de 500, 550,600,650 şi 700 ; 
- compoziţii de alimentare, . exprimate prin raportul, % 

masă, i-C^:i-C^ de 100:0, 80:20, 70:30 şi 60:40} 
luate în considerare în literatură [LIO] . 

Al.l. Obţinerea datelor de intrare. 

Aşa cum s-a arătat în secţiunea 2.2 datele de intrare se referă 
la energiile libere ale componenţilor prezenţi la echilibru şi 
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precizarea compoziţiilor de alimentare. 

a) Energiile libere. 

In sistemul considerat sînt prezenţi la echilibru şase componenţi: 
i-pentan, cele trei i-amilene, izopren şi hidrogen. In tabelul Al.l 
se prezintă valorile energiei libere, G^, pentru aceşti componenţi 
în intervalul 700K - lOOOK extrase din literatură [lll] . Hidrogenu]^ 
ca element chimic, are energie liberă nulă. 

• Tabelul A 1.1 Ent?rgiile liberp alp componenţilor. 

Nr. 
= = = = = r = = = = = = = = i : = = = : 

Denumirea Formula Energia libera 
: = = = = = = = = = = = = = = = = = = r: = = = j 
n kcal/mol la temp., K 

:rt. substanţei chimica 7 0 0 f l O O 9 0 0 1 0 0 0 
s = = s = = = = = = = = = = = = 3 = = = = = = = = = = = = = = = = = : = = = = = = = : = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = 

1 i-Pentan C S M 1 2 4 5 . 1 9 5 7 . 9 8 7 0 . 6 8 8 3 . 5 1 
2 2-Metilbutena-l C 5 H 1 0 5 1 . 0 6 6 0 . 3 7 6 9 . 7 6 7 9 . 2 0 
3 3-Metilbutena-l C 5 H 1 0 5 3 . 9 4 6 3 . 3 4 7 2 . 8 2 8 2 . 3 5 
A ? - M e t i l b u t e n a - 2 C 5 H 1 0 5 0 . 4 9 6 0 . 0 5 6 9 . 6 9 7 9 . 4 0 
5 Izopren C S H f j S 9 . 4 A 6 5 . 3 9 7 2 . 4 0 7 8 . 8 9 

= .-. = = = - = = . T = r = .T.-. = = - = ; = = = = = = . - . r = e = :T = r ^ r : . - r- = = = r : r = r ; - r - - r - . T = 

Examinînd tabelul Al.l se poate observa că valorile energiei 
libere G^ variază mult cu temperatura, fapt pentru care, aşa cum 
s-a arătat, se preferă drept obiect al minimizării funcţia de 
energie liberă G°/RT, adimensională. In tabelul Al.2 se prezintă 
valorile funcţiei de energie liberă ale celor cinci componenţi. 

labelul A l..,' funcltj Ip ilr .n niit? liborJÎ. 
= = r = i Nr. Dt'nurni red 1unc ţla de ent-ryie libpra la leinp., K 1 crt. substantei 700 800 900 1000 
- = : : = ; = = = = = = .^- = = = 'J---=: = = z : = = = r : r : r . r : - = = = : 

1 i-f'entan A? 4 2 , 1 2-Met 1 Ihuttjna- 1 3v.o:' 39, . 3 7 T 1 M(«l 1 II.ut IM).1 l M l . . V M t : . •tO. 1 . 
4 2-r1etilbiitona-:> i ' . i 37. 7f( 38. 9H 3'?, 
5 Izopren 4 2 . 76 4 1 . 4 6 4 0 . 3V, .71 

= = = = d = = = = r - - r .- = : - • r r - r T .-. -

Examinînd tabelul Al.2 se constată că funcţia de energie li-
beră are o variaţie mai lentă cu temperatura, ceea ce permite 
interpolări mai precise. S-a constatat că interpolarea valorilor 
din tabelul Al,2 este cel mai bine realizată cu un polinom de 
ordinul doiî 

G" •RF = a + bT + cT 
2 (Al.l) 

In tabelul Al.3 se prezintă coeficienţii parabolelor ce descriu 

Tabelul A.1.3 Coeficienţii parabolelor de 
Interpolare pentru funcţiile de energie libera. Tabelul f\ l.H de enerqjp libera rpcalculate. 

Nr. Denumi rea Coef ir. ien1 i Nr. [ipiuimi Functi de energie libera. la lemp., K 
crt. substanţei a b f.M0t4 crt. substjnţpi m 900 1600 

1 - 14.581 .09211 -.3550C 1 i-Pptilan 32. 50 3t.33 39.56 42.02 
2 2-Metilbijtena-l : 2.203 .02791 •.1025C 2 2-nKt 1 IbntfMio ; 36. •'2 3V.97 39.0.: 39.8^ 
3 3-Metilbutena-l .'.38 .023;n -.O'dSOC 3 3-net 1 ItM.lrnu- l 38. 39.84 40. 73 . 4-̂  
4 2-Metilbutena-2 iV.386 .03258 .1200( •.:--rlpt 1 Ihu U-n,. . 36. 31 37. 7/ 30. V8 39. 7.̂ . s Izopren 50.936 -.03221 .130C( 5 I zopren 42. '.'5 41.48 40. 46 39. 71 

evoluţia funcţiei de energie l.i.beră pentru cei cinci componenţi 
prezenţi la echilibru, iar în tabelul Al.4 valorile recalculate 
ale funcţiei de energie liberă. Comparînd valorile din tabelele 
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Al.2 şi Al.4 se constată că diferenţele apar , uneori, ia a treia 
sau a patra cifră semnificativă, fiind sub 1%, Se poate trece la 
calculul valorilor funcţiei cfe energie liberă ale componenţilor la 
temperaturile de lucru» Acestea sînt prezentate în tabelul Al.5. 

Tabelul A l.S Funcţiile de f'tier(jie liber-a ale- componenţilor 
la temperaturile de lucru. ' 

Nr. Denumirea Funcţia de ener( le libera la temp., 
crt. substantei 723.16 7/3.16 823.16 873.16 VI'3. 16 
= = = = : = = = = = = = = = = = i = =; = = :; = -= = =-. = r. = = ::-:r.: = -̂  = = r.= : = = =: = = = = : :: = = = = .- = = .-r 

1 1-Pentan 33.'.6 35.41 37.18 38. 713 40. 19 
2 2-Metilbutena-l 37.03 37.65 30,23 38.76 39. 23 
3 3-Metilbutenă-l 39.05 3y.5& 40.06 40.51 40. VI 
A 2-f1etilbutena-2 36.67 37.^^0 38.07 38.68 39. 23 
S lîopren ^1. 79 'VI. 22 40.71 'lO. 27 

= = = = : : = = = = = = = = = = =; = .-: : ; : : = - : . " b-r. = = = = = . = = = 

b) Compoziţiile de alimentare. 

Deoarece metoda de calcul necesită precizarea numărului de 
atomi—gram din fiecare element chimic prezent în sistemul de reac-
ţie, compoziţiile exprimate prin raportul % masă, 
trebuie recalculate ca formulă moleculară a alimentării. Calculele 
necesare transformării sînt prezentate sistematizat în tabelul A1.6, 

Tjbu'lui n.l.c coicolul f o r r . M j l c ! 1-- ,tio1 rculari? tcrg-punzcitl'.ore 
roinpt-ziti ilor .ti? dl him.m.ium 

C o m p o z . c T l i m . F r a c ţ i i nic?l j r c C u l . h • ; b o l i H dl." l a F o i i i i u l a t > i . l ) i v j l c < 
I X C 5 H 1 0 c : ; H i 2 C 5 I I 1 0 a a l i m e n t a r i i ..... .—- - : : . = = - = 
1 0 0 : 0 1 . 0 0 0 0 . 0 0 0 i r . . 0 0 0 0 . 0 0 0 C 5 H 1 2 . 0 0 0 

B O : 2 0 0 . V 9 5 0 . 2 0 4 9 , , 5 4 5 2 . 0 4 5 C 5 H 1 1 . 5 9 0 

7 0 : 3 0 0 . 6 9 4 0 . 3 0 5 3 , . 3 2 3 3 . 0 5 9 C 5 M 1 1 . 3 0 8 

6 0 : 4 0 0 . 5 9 3 0 . 7 , .lin ' 1 . 0 6 7 C 5 H 1 1 . 1 0 6 U r:vr::r̂  = r: = = = = = == = : 

Se observă că formulele moleculare ale celor patru compoziţii de 
alimentare se situează între C^H^^ Pentru i-pentan pur şi C^H^^^^q^ 
pentru amestecul i-pentan:i-amilene 60:40, % masă. 

Al.2. Rezultatele, 

Rezultatele obţinute pentru cele trei presiuni de lucru, patru 
compoziţii de alimentare şi cinci temperaturi sînt prezentate în 
mod sintetic în tabelul Al.7 comparativ cu valorile din literatură. 
Diferenţa pînă la 100^ masă reprezintă concentraţia hidrogenului. 

Pentru caracterizarea contitativă a diferenţelor între valorile 
calculate şi cele din literatură se prezintă în tabelul Al.8 
comparaţia statistică a celor două serii de valori din tabelul Al.7, 
Relaţiile de calcul pentru indicatorii statistici sînt: 

5 

abaterea medie = (Al.2) 
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abaterea standard = \ (Al.3) 

Tabelul <^.1.7 FTP2eTit.afC'ci r.oin̂ .orc-ilivo i 
A - valori calculate; D - vidui'i tiin lilf 

I o . - l - ; ! ! i 

Frei. 
L:;Z = = = = = : 
Raport Denumire C 0 1 n p c z t t 1 .1 3 : jl 1 a t 0 iO ^ r i t u r a r c K i " " " 

crt. ol im. 
[ata] 

1.0 

ini. 
C5/C5' 

î.ub<it. 
telor 

723, .16 . 1 6 373.16 72J . 16 crt. ol im. 
[ata] 

1.0 

ini. 
C5/C5' 

î.ub<it. 
telor A B n A D A 

= = =.-
P A 0 

1 

3 

100:0 
i-C5 
x-CZ' 
i--C5" 

25.50 
0.21 

73.68 
24.11 
0.20 

54.71 
44.36 
0.93 

S4.20 
'r).?l 
0.70 

32.99 
63. 68 
3.32 

33.07 
63.70 
3.03 

16.40 
74. î9 
9.41 

16.72 
74.54 
8.74 

7.16 
71.98 
20.86 

7.41 
72.81 
19.73 

A 
5 

o.i 
100:0 

i-C5 
i-C5' 
i •; • •>" 

56.13 
i3.07 
0. no 

59.20 
41.02 
0. 7.'. 

31.62 30.90 13.89 
75.13 
-.0. -n! 

14.00 
75.00 
10.20 

5.17 
69.05 
25.76 

5.36 
70.43 
24.21 

1.74 
52.50 
45. 76 

1.99 
54.30 
43.71 

3 

30:20 
i c;. 
1 C5' 
i" C5 

- ' i o 
:'>o : : . . . ] " 11.72 

"'.23 
13.05 

'-'.50 

14.00 

',.47 
67.19 
23.34 

66! 75 
29.6: 

50.32 
48.16 

1. 3:. 
'.7.00 
47.67 

10 
11 

100: 0 

:.c. 16 
1.2' 

Sii;: . i.: '• vo 
',5.60 

75. 45 
U-.B5 

:..ZL 

33! 32! 0." 

0. 
43. 53 
55.43 

0.35 
45.10 
54.05 

13 
14 
15 

30: JO 

i-c:.' 
i •"5'' ' 

•>3.07 

1. 6. l.> 

3.61.; 
Vi.:o 
17.03 

75 
75.04 
17.01 

2.90 
61.47 
35.:.5 

2.70 
6:. 50 
35. GO 

0.91 
42.:>2 
56. 77 

0.04 
42.05 
57.10 

16 
17 
10 

70:30 
1-C5 
x-CS' 
i C5' ' 

50.21 
2.06 

59! 05 
2.43 

20.33 

2'. 74 
75! 00 
7.40 

73.81 
18.01 

7.03 
73.70 
17.05 

2.32 
60.70 
36.47 

2.46 
60.00 
37.54 

0.87 
41.59 
57.54 

0.77 
40.23 
S9.00 

1? 
20 
21 

i t:5 
i-CS' 
i - C 5 " 

35.90 
61.40 
2.54 

34.12 
62.90 
2.90 

10.67 
73.00 
7.51 

15.52 
76.00 
0.40 

73.31 
19.07 

6.27 
72.72 
20.81 

2.66 
57.74 
37.60 

2.30 
50.00 
39.07 

0.82 
40.79 
58.38 

0.66 
38.74 
60.60 

Tabelul A. 1.8 Comparaţia ît.itir,tic5 o valorilor 
calculate cu valorile' dvn litpr-lurS IllCJ. 

= = = = = = = = = = = = = 

Prps. Raport Denumi rea Abaterea 
Nr. alim. alim. r . u b 5 t a n - mt-dje Istanclard 3b&ervatii 
crt. tataJ C S / C S ' telor V/. 1 m a s a ] 

.-. = = s.r = = : • . r : : = --==.•.•.. = = = = = 

1 . 0 
1 0 0 : 0 

1 1 C5 c . 7 0 n 

1 - T o ' • 0 . 1 1 7 0 . 7 f i 6 

3 i - r . s " 4 1 6 •• . .507 

0. 3 
1 0 0 : 0 

4 i- C5 - 0 . 3 7 6 C . 7 7 0 

5 i-C5' - 0 . 5 5 2 î . 464 

6 i - r 5 " 4 0 . ' ' 3 7 1 . 2 0 6 

0 0 : 20 
7 r 5 ' 1 . .^50 1 . 8 6 ? abat.MAX. 
8 • 0 . 6 14 . 5 3 7 
? Î . C 1 6 

1 0 0 : 0 
1 0 i - C 5 • 0 . 2 6 0 0 . 9 2 6 

1 1 1 - C 5 ' • 0 . 6 7 4 1 . 5 1 1 

1 2 i - r r . ' ' »C . . ?34 1 . 1 2 2 

30: 20 
1 3 i - c : . 1 0 . 6 ' i n 0 . ' 7 0 6 

1 '1 1 - e ; ' - 0 . 4 1 6 0 . " '27 

1 5 i - r : 5 ' • - 0 . ? ^ at'.it.MIN 1 5 
7 0 : 3 0 

1 6 1 - r 5 1 ; , : ; 0 1 . - 1 4 0 

13 , - C 5 " o ' . '^ro 

60: 'iO 
1 0 1 - C 5 : . 7 : 

2 0 i r 5 ' ^ . 117 ; . 6 3 ' 

. - - -, 1 C 5 " - 1 . 3 6 ^ ' . 5 0 0 

Examinînd tabelul Al.8 se constată că abaterile medii sînt 
foarte mici, de regulă sub 1%, pozitive şi negative , repartizate 
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aleator; abaterile standard depăşesc numai în cîteva cazuri 1,5% 
fiind de asemenea repartizate aleator. In tabel sînt indicate 
abaterile minime şi maxime. 

In figura Al.l se prezintă o comparaţie grafică suigerffti-vă a 
două serii de valori^ cele calculate, situate pe curbe şi cele din 
literatură marcHte cu asterisc. 

8(3 

[ » 
m a s ă 

6 0 

4 0 

^ V ^ 

2 0 

0 0 
750 st ws 8 5 0 90< 

T e m p e r a t u r a |°K ! 
3 

Figura Al.l. Reprezentare comparativă a valorilor 
calculate (punctele de pe curbe) şi a celor din 
literatură llo (marcate cu K) la 0,2 ata şi raport 
% masă în alimentare de 80:20; i-C^; 

i-C» ; i-C^ 

Examinînd tabelele Al.7, Al.8 şi figura Al.l se poate trage 
concluzia că metoda de calcul al compoziţiei de echilibru propusă 
este corecta. 

Al.3. Concluzii privind echilibrul sistemului de reacţie. 

Rezultatele obţinute permit evidenţierea unor concluzii privind 
influenţa parametrilor presiune, temperatură şi compoziţie de 
alimentare asupra echilibrului în sistemul de reacţie considerat. 

Influenţa acestor parametri este redată sugestiv în figurile 
Al.2 şi Al.3. Astfel: 

- cu creşterea temperaturii creşte concentraţia la 
echilibru a izoprenului, indiferent de presiune sau compoziţia 
alimentării, dar diferenţiat după valorile acestor doi parametri. 
Această evoluţie este de aşteptat deoarece dienele sînt stabile la 
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Figura Al.2. Influenţa presiunii asupra 
compoziţiei de echilibru in sistemul i-pentan, 
i-amilene, izopren; alimentarea: i-C^ 100^ masă; 
presiunea: a - l ata, b - 0,3 ata, c - 0,2 ata; 

— -
i-C', n-C'.. 

IV.) 
m a s ă 

60 

1 * 

^ ^ >. ^ V 

Ternpera tura I ° K 1 

Figura Al.3. Influenţa compoziţiei de alimen-
tare asupra compoziţiei ae echilibru în sistemul 
i-pentan, i-nmilene, izopren; alimentarea ca raport 

% masa: a - 100:0, D - 8u:2u, c - YO:30, 
d - 60:40; presiunea: 0,2 ata; 

i-C^». 
. . • . i-C^, 

BUPT



123 
temperaturi ridicate; 

- cu creşterea presiunii concentraţia izoprenului 
scade, iar cea a i-pentanului creşte, indiferent de 
valoarea temperaturii, evoluţie în concordanţă cu 
principiul Le Chatelier. Se observă, de asemenea o 
deplasare spre temperaturi mai mari a maximului concentraţiei 
cumulate de i-amilene cu creşterea presiunii; valoarea 

acestui maxim este practic constantă pentru alimentarea 
de i-pentan pur considerată în figura Al.2 şi slab 
influenţată de variaţia compoziţiei alimentării, după cum 
se poate observa în figura Al,3; 

- influenţa compoziţiei alimentării este slabă 
comparativ cu acelea ale temperaturii şi presiunii. 
Astfel, la modificări substanţiale ale compoziţiei de 
alimentare - exprimată prin raportul % masă -
de la 100:0 la 60:40, modificarea concentraţiilor 
componenţilor la echilibru nu depăşeşte 5% la temperaturi 
de peste 800K şi este încă sub 10% la :;700K; compensările 
se realizează pe seama concentraţiei i-amilenelor. In 
general, o alimentare mai bogată în i-pentan conduce 
la concentraţii mai mici de izopren la echilibru, indiferent 
de temperatură sau presiune, ceea ce este de aşteptat. 

In concluzie, pentru realizarea industrială a transformării 
i-pentanului în izopren sînt preferabile condiţii de presiune 
scăzută (limitată de cheltuielile cu utilajele, ca urmare a 
productivităţii mici la presiuni scăzute), temperatură ridicată 
(pînă la limita la care pot apare reacţii de cracare sau dehi-^ 
drociclizare, cca. 900K) şi recirculare integrală a i-amilenelor 
ce apar în orice condiţii de lucru. 
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CALCULUL FERIOADEI OPTIME DE FUNCŢIONARE A 
CATALIZATORULUI IN VEDEREA MAXIMI ZĂRII PRODUCŢIEI^; 

Aplicaţia se referă la determinarea mărimii optime a perioa-
dei de funcţionare a catalizatorului, aşa cum a fost definită 
în secţiunea 4.3.1, în vederea maximizării producţiei pe o 
perioadă mare de timp într-o instalaţie industrială. 

A2.1. Obţinerea datelor de intrare. 

Datele privind evoluţia randamentului unui proces chimic da-
torită reducerii activităţii catalizatorului, provin din înregis-
trări curente într-o instalaţie industrială privind operarea unor 
RCSP [94] . In urma examinării înregistrărilor pe o perioadă de 
cîţiva ani s-au obţinut valorile randamentului în funcţie de 
timpul scurs de la ultima intervent,ie privind restabilirea acti-
vităţii catalizatorului, pentru durate ale perioadei de funcţio-
nare de pînă la opt luni, practicate în instalaţie. 

Printr-o corelare statistică, reprezentată în figura A2.1, 

70 •. + \ + 

£ 
•5 
1 es 0 x» c 0 q: 

60 

+ 

55 55 0 2 + e 8 10 
T i m p u l ( luni ) 

Figura A?.l. Corelarea datelor statistice privind 
randamentul unui proces catalitic în funcţie de timp. 

i H/HW^AKA , 
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ale cărei caracteristici se pot urmări în tabelul A2.1, s-a 

ciul A2.1 C'jreld I statisticd a dcitfUr j-rivind 

A 0 = 70.6020A630804;A 1 = 3.312474G25-i0e;M 2 = . 
R E G R E S I A 

GURSA SUMA FATRATL GRiiDE LIL:Lr;Ti-;L 
REGRESIA 4G5.02GG706255 2 
REZIDII 12. 10591i97'i5 43 
TOTAL 470.0147326 4 5 

COCF. DE DETERMINARL- . 975531023S7S:. 
COEF. DC CORELAŢIE^ . 707609740543E. 
ADATEREM STANDARD A ESTIMĂRII^ .5323467747445 

Comparaţie intre valorile date 

Timpul yaloarca data Va loarea calculata 
(luni] {•/a ['/a 

0.5 69.8 6V.00 
0.7 69.2 60.39 
1.0 68.0 67.51 
1.2 67.G 66.94 
1. A 67.0 66.37 
l.S 66. 2 66. 13 
1.5 66.0 66.13 
1.7 65.2 65.60 
1.0 64.1 65. 3L. 
1.7 64.2 65. i: 
2.1 64.0 
2.3 63. 2 64. i:. 
2.5 63.0 63. 70 
2.5 63.5 63. 7 '. 
2.9 62.7 >1.2. SL 
3.1 62.5 L-2.43 
3.5 62.3 62.07 
3. A 61.9 '.•i.S',' 
3.6 62.0 : ; .5'f 
3.7 60.7 L-;. 3 .' 
3.7 60. o 6i. :7 
A.O 61.0 60. c-'; 
4,1 61.2 
4.3 59.9 60.44 
4.5 59.8 60.17 
4.8 59.8 59.79 
M.C 60.1 :?.77 
4.9 59. y 57. 63 
5.2 60.1 59.35 
5.3 59.5 £9.25 
5.G 59.0 55.32 
5.9 57.2 5B.:-:. 
5.9 59.0 l'.l'. 
6.2 50.3 
i.-i :.G.7 
6.5 
/.. 5 5?. " 

7 '? .7 ' 
l . " 
7.0 .•i.r. 
7.: .'.c. r' 
v.n 
7. V ? r n _ y 
3.0 
c.: 7 
3..'. ',9.' 

-s. 

91443:3120 
.:E:33933017326 

obţinut relaţia (A2.1), care descrie evoluţia randamentului pro-
cesului chimic în funcţie de durata de utilizare a catalizatorului: 

'Y|(t) = 70,60r ~ 3,31:^'t (A2.1) 
cu o abatere standard de şi un coeficient de corelaţie 0,99. 

Productivitatea lunară a instalaţiei la randamentul maxim, din 
prima lună, este de 1000 tone. Productivităţile lunare corespun-
zătoare diferitelor valori ale randamentului, la care se ajunge 
prin dezactivarea catalizatorului, ne pot calcula folosind relaţia: 
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p(t) = 1000 ^r(t)/T^(l) 

şi sînt prezentate în tabelul A?.2. 
(A2.2) 

'ăbcliiî '.'clci-ilc i'rr.idiic* ivxtât ii curen' 

l.uno RjnJohu i, (ij 1 F i uilui.: 1 i v i Iul fO 113 

1 
, ' •4 . O i 
62. 6S 
iO.S9 
s9.il 
58. 
5S.2S 
59.?F. rc». 70 

lOCC.OO 
960.76 
91'rî,07 
901.93 202.35 
869.32 
862.03 
362.90 
869.52 

Este de notat că producţia efectivă în prima lună (inclusiv dura-
ta întreruperii) a perioadei de funcţionare, este mai mică decît 
productivitatea procesului. Aceasta datorită întreruperii pentru 
regenerarea sau înlocuirea catalizatorului şi perioadei de por-
nire a instalaţiei. 

h2.2. Rezultatele. 

Utilizînd datele astfel obţinute şi procedura descrisă în sec-
ţiunea 4.3.1, s-a calculat durata optimă a perioadei de funcţio-
nare a catalizatorului, care conduce la o producţie maximă într-
o perioadă mare de timp. Aşa cum s-a arătat, durata optimă, , 
a perioadei de funcţionare este aceea pentru care productivitatea 
curentă, în scădere, a proce.^:ului egalează productivitatea medie, 
în creştere încă, a acestuia. Calculele sînt prezentate în tabe-
lul A?. 3. 

Tibel 
dc f- nctioriurc ă 

| " - r - -
-jna u ! 

[x: 
- : • T 

1 67.5 
2 6A.8 
3 62.6 

60.3 
5 57. S 
6 £ 8 . 6 
7 £3.2 
3 £2.: 

= = = = •: = = i - = 

960 y?o 

c>jir.ulatd 'tJ jiecJif :t/:jr,c-i; 
r - = = = = = «==..-rr _.. _,, —...... 

7CC 700. 
1660 830.35 
25QS 
3490 272.6? 
A'i73 61' 
52A2 b72.7z 
6: OS 572. 
6967 

r.--:- Tcr- - r r r -

Examinînd valorile din tabelul A2.3 se observă ca productivi-
tatea medie egalează productivitatea curentă la oca. cinci luni 
de la începutul perioadei de funcţionare. Aceasta erĵ .e durata 
optimă a perioadei de funcţionare, core.^punzătoaro deci unei 
productivităţi lunare medii maxime de t/luna. 

In figura A2.2 se prezintă evoluţia celor trei r.v̂rl.r.i de-a 
lunfiul n trei perioade de fu.nc^^onare con.necut i ve: producţia 
cumulată (citită în .^tîn^a) gi productivi taţlle lunare - curentul 
şi medie - (citite în dreapta). ::-a marcat valoarea .-axlm^ 
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a productivităţii medii lunare. In fiecare perioadă de funcţio-
nare, evoluţia productivităţilor este aceeaşi, dar pentru clari-
tatea reprezentării este redată doo.r în a doua perioadă de func-
ţionare . 

15000 

o 12000 

.2 9Qf0e{ 

P r o d u c t i v i t a t e a - - 9 0 0 

medic 
m a x i m ă 

,1 
1000 -

10 15 23 Timpul Itunij 

Figura A2.?. Evoluţia producţiei cumulate şi a 
productivităţilor: producţia cumulată; 

productivitate medie lunară; produc-
tivitatea lunară curentă. 

Examinînd figura AP.? se constată că zona maximului producti-
vităţii lunare modii este destul de plată. In tabelul A2.4 se 

patrv i i l i i r j l i - cTlf P(?r ii.'jjcli J dc f 
. n i L l j t L, I t ; , r t 

'.i.iip : 0 l u n i . 

D u r a t a p e r oocle: de-

700 

r v M •O"? 
-fif 

noi 1 
1L.6L'? 

rrcc'. 

A" 6: tc'J: 
• O^v^ 

1 
r.v:?: 

l'l.Bi?. 3APC 

1 ir;:.' 

700 

3' .70 3̂73 

"i • 

1 '•7" 
1S701 :'r33 

prezintă evoluţia produc t,ioi cumulato, l::imp do ?0 luni, pentru 
patru durate ale perioadei de Tune onnro nituatn în jurul valorii 
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optime. Diferenţele între nivelurile producţiilor cumulate 
corespunzătoare celor patru variante sînt relativ mici. Este 
de reţinut însă, că numărul de întreruperi pentru regenerarea 
sau înlocuirea catalizatorului este difert. 

A2.3. Concluzii privind conducerea procesului chimic. 

Pentru procesul chimic examinat, durata optimă a perioadei 
de funcţionare a catalizatorului este de cinci luni. In orice 
caz intervenţia pentru regenerarea sau înlocuiren catalizato-
rului trebuie să aibă loc atunci cînd productivitatea medie 
lunară a procesului devine ef'ială cu productivitatea curentă 
a acestuia. Calculele sînt simple şi se utilizează date din 
rapoartele de producţie. 

Referitor la numărul de întreruperi pentru înlocuirea sau 
regenerarea catalizatorului, este evident că un număr diferit 
de astfel de operaţii duce la valori diferite ale cheltuielilor 
ocazionate de restabilirea activităţii catalitice. In cazurile 
cînd aceste cheltuieli nu o pondere sensibilă în costul unităţii 
de produs, politica de maximizare a producţiei conform metodei 
prezentate nu este ĉ â mai eficientă din punct de vedere economic. 
Dacă cheltuielile cu înloc^uirea sau regenerarea catalizatorului 
nu au o pondere semnificativă în costul unităţii de produs, 
metoda aplicată indică cea mai eficientă cale de conducere 
a procesului chimic respectiv. 
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SIMULAREA FUNCŢIONARII UNUI ANSAMBLU 

RCSF-GSF PENTRU CONVERSIA METANOLULUI. 

Conversia catalitică a metanolului urmăreşte obţinerea de 
olefine inferioare sau benzină [112J. Cercetarea acestei direcţii 
de utilizare a metanolului a apărut necesară datorită disponibi-
lului de metanol în economia naţională comparativ cu necesarul 
de olefine, respectiv benzină [II3] . 

Această aplicaţie prezintă modul de determinare a niveluri-
lor activităţii catalitice într-un ansamblu RCSF-GSF în diferite 
condiţii de lucru. Pentru aceasta se examinează următoarele 
aspecte: 

- stabilirea parametrilor hidrodinamici ai straturilor 
din cele două aparate; 

- stabilirea relaţiei care descrie dezactivarea tempo-
rară a catalizatorului; 

- calculul nivelurilor activităţii catalizatorului 
pentru diferite regimuri de circulaţie a cataliza-
torului între cele două aparate; 

- calculul consumurilor specifice de catalizator pentru 
diferite re^Âmuri de circulaţie a catalizatorului 
între cele două aparate şi diferite debite de me-
tanol . 

Examinarea acestor aspect face posibilă obţinerea unor 
concluzii privind modul defuncţionare preferabil al unui ansam-
blu RCSF-GSF de conversie a metanolului. 

A3.1, Stabilirea parametrilor hidrodinamici ai 
straturilor fluidizate. 

S-au luat în considerare aparate cilindrice cu diametrul de 
2 m, avîndu-se în vedere existenţa unei instalaţii pilot avînd 
aparate cu diametre mai mici [.5] şi cerinţele pentru o insta-_ 
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laţie industrială. 
Dimensiunile particulelor de catalizator considerate se 

situează între diametrul minim de yAm (pentru calculul u^^) 
şi diametrul maxim de 100 ̂ m (pentru calculul u^^). Densitatea 
particulelor de catalizator s-a considerat jĈ  = I3OO kg/m^, iar 
fracţia de goluri în stratul fix = 0,55. 

Pentru reactor, considerînd alimentarea alcătuită din metanol, 
şi condiţiile de lucru acceptate uzual [5] , 1 atm şi 6?4 K, densi-
tatea gazului eate =0,63 kg/m^, iar viscozitatea ^^^ = 
2-10 daP [114,115 . Pentru regenerator, considerînd alimentarea 

Tabelul 1 Stabilirea caract crist ic i lor cip fluidizare in re.îctor 

Harimea Simbol U.M. Valoarea Observaţii 

INTKARF + + + 
Diametrul aparatului D m 2.00 
Densitatea gaiului ro g kg/mc 0.6256 
Densitiilea piJi l i(.ulclof ro p Ky/mc 1300.0000 
*<^iscozitatea gazului eta g da P 0.0000200 
Diametrul particulelor dp m 

minim O.OOOOSOO 
max im 0.0001000 

Inaltimea strat fix Ho m 1.00 
Fr.tJo goluri strat fix epsiIon - 0.55 

UitezL-le gazului m/s 
-min. de fluidizare umf 0.0051 Kem 1.331 
-max. de fluidizare utf 0.0676 Rrl 0.105 
-min admis. pt. pl^ca umO 
-min. elim. zone moarte uzm 0.0221 

Fr.de goluri fluid, m m epsilon - 0.5751 n 4.651 

Debite d«? gaz 
miniiiie uin condiţia; mc/s 
-umf Cvm 0.0162 
-umO Gvgm 0.1505 max. 
-elim. zone moarte Gvgzin 0.0694 

maxime din condiţia 
-utf Gvt 0.2122 min. 
-inaltime jcturi>Ho Gvj xlOt-6 3508.3760 

Diametrul bulelor la utf m 
••lingă distrib. 0.07A2 
-la inalt. jet. 0.2G21 
-la Ho 0.33.-
-la Hm 0.3418 
-la Ht 0.3953 

Inaltimer3 jeturilor F'J m 0.2062 

Inaltimea stratului m 
-la fluidizare min. Hm 1.0593 
-la fluidizare max. Ht 1.0574 

Caracterist. distribuitor 
-nr. orif./m2 N - 200 
-nr. total orif. n 628 
-diam. orif. do m 0.0022 
-gros. max. placa delta m 0.0220 
-pas orif. t m 0.0707 

alcătuită din aer şi condiţiile de lucru 1 atm, 700 K, densita-
tea gazului este = 0,58 kg/m^, iar viscozitatea ̂ ^^^ = 1,8-10"^ 
daP [114,115]. 

Caracteristicile do fluidizare pentru înălţimi ale stratu-
rilor fixe H^^ = Ĥ ^̂  = 1 m, calculate cu programul HlDRO-2 (a 
cărui schemă logică este prezentata în secţiunea 3.4) sînt cele 
prezentate în tabelele A3.1 Şi A3.P. 
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Referitor la determinarea u^^: calculul acesteia cu ecuaţia 

(3.5) a condus la valoarea de 0,0051 m/s pentru un diametru al 
particulelor de 100^m. Valorile care se obţin cu alte relaţii 

Tabelul A3.2 Stabilirea caracteristicilor de fluidizare in regenerator 

Mar ir,.sa Simbol U.M. Valoarea 
= = = = = = = = = = • = = = = = = = = = = = = = = = = : 

+ + + + + DATCLE DE INTRARE + + + + + 
Diametrul aparatului D m 2.00 
Densitatea gazului ro g kg/mc 0.5770 
Densitatea particulelor ro p kg/mc 1300.0000 
Viscozitatea gazului eta g do P 0.0000180 
Diametrul particulelor Cp m 

minim 0.0000500 
max im 0.0001000 

Inaltimea strat fix Ho m 1.00 
Fr.de goluri strat fix epsiIon 0.55 

REZULTATELE 
Vitezele gazului m/s 
-min. de fluidizare umf 0.0057 
-max. de fluidizare utf 0.0751 
-nin admis. pt. placa umO 0.0467 
-min. elim. zone moarte uzm 0.0227 

Fr.de goluri fluid, m m epsiIon - 0.5/51 

jDeLite de gaz 
iminime din confiitial mc/s 
1 -umf Gvm O.OIBO 
-umO Gvgm 0.1469 
-elim. zone moarte Cvgzm 0.0715 

maxime din condiţia 
: -utf Gvi 0.2350 
-inaltime jeturi>Ho Gvj xlOt-6 9548.4330 

jDiametrul bulelor la utf m 
-lingă distrib. 0.0739 
-la inalt. jet. 0.2941 
-la Ho 0.3522 
-la Hm 0.3565 
-la Ht 0.4134 

Inaltimea jeturilor F-j m 0.2054 

Inaltimea stratului m 
-la fluidizare min. Hm 1.0S93 
-la fluidi/ijrc mox. Ht 1.0731 

Caracterist. distribuitor 
-nr. orif./m2 N :oG 
-nr. totdl orif. n 628 
-diam. orif. do ni 0 . 0 0 2 0 
-groi. max. placa rj t? 113 III 0 . 0 2 0 9 
-pa-j orif. t in 0 . 0 / 0 7 

Rem 1.516 
Ret 0.120 

din literatură > H^»H'^J conduc la un domeniu de 0,0025 pînă 
la 0,0055 m/s. 

A3.2. Stabilirea ecuaţiei cinetice a dezactivării 
catalizatorului. 

S-au folosit date experimentale din literatură [8^ privind 
evoluţia conversiei realizată de un catalizator de tip zeolitic 
în condiţii de laborator. Folosind drept activitate normată 
nivelul conversiei globale, aceste date au fost prelucrate în 
modul prezentat în secţiunea 4-2.2. cu programele DEZCCT şi 
A3-DEZ. S-a obţinut dependenţa de tip logistic a activităţii 
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normate de timpul de staţionare a particulelor de catalizator 
exprimată prin ecuaţia: 

a(t) = 1 - 1 - exp(-0,33625'(1 + 0.0002744)'t 
1 + 2[exp(-0,35625-(l + O,0002744)•t]/O,0002744 

(A3.1; 
respectiv, efectuînd calculele: 

a(t) = 7287.63/exp(0,35635 -t) (A3.2) 
1 + 7288,63/exp(0,35635't) 

ce descrie evoluţia activităţii cu o abatere medie de +0,15% şi 
o dispersie de +0,4Pv', aşa cum se poate vedea în tabelul A3.3. 

Tabelul A3.3 Comparaţia statistica intre 
datele experimentale privind activitatea 
cdtalilatorului de conversie a metanolu-
lui si valorile calculate cu relaţia 
(A3.2) 

Timp V a 1 o r 1 D 1 f e f e n t e 
(h) obs. cdlc. abs. 

= = = = = = = = = = = = = = = = : = = = = = -•-= - t - i r = = = : 
1.0 .9965 .9996 t0.003l +0.32 
3.0 .9952 .9994 +0.0042 +0.43 
4.0 .9949 .9992 +0.0043 + 0. 44 
6.0 .9951 .9987 +0.0036 + 0.36 
7.0 .9945 .9982 +0.0037 +0.37 
3.0 .9935 .9974 +0.0039 + 0.40 

10.0 .9957 .9950 -0.0006 -0.07 
13.0 .9909 .9859 ••0.0049 -0.50 
14.0 .9899 .9801 -0.0097 -0.99 
16.0 .9522 .9604 +0.0082 + 0.86 
17.0 .9441 .9444 +0.0003 + 0.04 

Diferenţa medie,Z .1486 
Abaterea standard,X .4804 

1.0 

Q l-I 

• +••+..+.... ^ 

0.8 

0.6 

0.4. 

0.2 

0.0 
1 

0.0 
1 ® 10 20 30 j 

Timp l o r e ) ] 

Figura A3.1. Heprezentare comparativă a datelor 
experimentale privind activitatea catalizatorului 
[89"] , simbolizate " + " şi a valorilor calculate cu 
relaţia (A3.2). 
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Datele experimentale şi valorile calculate se prezintă compa-

rativ în figura A3.1. Se.poate constata că, pentru durate de 
staţionare mai mari de 20 ore, activitatea calculată prin extra-
polarea datelor experimentale cu modelul logistic din ecuaţia 
(A3.2) prezintă o scădere rapidă. 

A3*3. Calculul nivelului activităţii catalizatorului 
în RGSF. 

Pentru ansamblul RCSF-GSF ales s-au calculat, folosind mode-
lul descris în capitolul 6, nivelurile de activitate a cataliza-
torului la ieşirea din reactor, acestea reprezentînd chiar acti-
vităţile medii din RCSF. 

S-au luat în considerare regimuri de circulaţie a cataliza-
torului între cele două aparate caracterizate prin: 

- debitul de catalizator recirculat (exprimat ca fază emul-
sionată) între 1 şi 15 m^/h; 

- fracţia de evacuare-alimentare între şi 15% din debitul 
de recirculare. 

Volumul aflat la dispoziţia particulelor de catalizator s-a 
considerat cel al fazei emulsionate, adică volumul stratului în 
condiţii de fluidizare minimă: 

Din tabele A3.1 şi A3.2 se oconstată că H^ este practic aceeaşi 
în ambele aparate. 

Pentru stabilirea valorii constantei de dezactivare permanen-
tă s-a procedat astfel: 

- în literatură se indică valori ale acestei constante 
cuprinse între 1% şi lo% din valoarea probabilităţii de ieşire 
a unei particule de catalizator din aparat (sistem) floA,lo^l 5 

- pentru limitele debitului de recirculare a catalizatorului 
şi limitele fracţiei de evacuare-alimentare, luînd în considerare 
volumul ambelor straturi fluidizate, s-au determinat valorile 
din tabelul A3.4; 

Debitul de 
rPcirculiTro 
[mc/hi 

Timpul mediu 
de rtalic.iurp 

thl' 

rrob.jLilitotca dc 

' [ ,l/h J 

min I M l - . l S ) 
injx ir)»(l-.01) 

7.33 
. 4 AC 

. 1276 

1% din val. probabilii 
dc ie=ire,(.Ol/t.med.) Il/h) 

. 003 3 

.02?3 

- s-a adoptat valoarea intermediară^între limi-
tele rezultate din calcul de ?,?3'10" şi 1,3'10 h • 
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In ceea ce priveşte valoarea constantei din ecuaţia ce 
descrie regenerarea catalizatorului, în literatură se citează 
valori cuprinse între 0,1 şi 0,2 h"^ [ll§. S-a reţinut o valoare 
intermediară de 0,15 h"^. 

In calculele de simulare s-au folosit deci, următoarele relaţii 
- pentru dezactivarea recuperabilă, în reactor, 

7287,63/exp(0,35633-t^) (A3.3) 
^^^^^ ' 1 + 7288,63/exp(0,35635'tj^) 

t^ fiind timpul de staţionare, exprimat în ore, alunei particule 
de catalizator în RC5F; 

- pentru dezactivarea permanentă, în ansamblul sistemului, 

a(v) = exp(-0,008'v) (A3.4) 

V fiind vîrsta particulei în sistem, exprimată în ore; 
- pentru regenerarea activităţii, în regenerator, 

(A3.5) 
1 - exp(-0,15-t(.) 

t^ fiind timpul de î?taţionare a particulei de catalizator, expri-
mat în ore, în GSF. 

In tabelul A3.5 se prezintă rezultatele simulărilor pentru 

a( t^^)=min^ 

T d b e l u 
r a t c - i l i r . î t c 

c = Î : = : r = = = = = = = = = : = = = = = = = = = : = L = = = = = = = : = = = = = = = = = = = = = 

Nr. Deb. cat. Fr. E/A Virsta Activitatea 
[mc/h] X [h ] [ - Î 

: = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = = : 

1 1.000 1.00 607.52 .12503 
2 

1.000 
5.00 125.08 .52771 

3 10.00 70.75 .65754 
4 15.00 46.82 .74295 

5 2.000 1.00 303.76 .23688 
6 5.00 62.54 .68346 
7 10.00 35.37 .79150 
8 15.00 23.41 .85218 

9 5.000 1.00 121.50 .46430 
10 5.00 25.01 .83964 
11 10.00 14.15 .90336 
12 15.00 9.36 .93462 

13 10.000 1.00 60.75 .65057 
I A 5.00 12.50 .911B6 

15 10.00 7.07 .94884 

16 15.00 4.68 .96602 

17 15.000 1.00 40.50 .74220 

18 
15.000 

5.00 8.33 .93917 

19 10.00 4.71 .96515 

20 15.00 3.12 .97698 

domeniile caracteristicilor de circulaţie specificate anterior. 
Simulările s-au făcut cu pro,̂ .ramul niW-R-Gl, iar calculele au 

durat cca. 5 ore. S-au folosit condiţiile de simulare care asigu-
ră obţinerea valorilor staţionam ale activităţii medii în RCSP 
şi anume loo particule ?oo cicluri de calcul în fiecare caz. 
Valorile vîrstei medii respectiv activităţii medii din tabel 
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reprezintă, în fiecare caz, media aritmetică a valorilor obţi-
nute în ultimele Io cicluri de calcul. Pentru activitatea medie, 
de exemplu, valorile în aceste ultime Io cicluri au mai prezen-
tat variaţii doar de ordinul 10"^. 

Valorile din tabelul A3.5 au fost reprezentate'grafic în 
figupra A3.2, 

1.0 

i-l 
3 .8 

0.8 

0.4 

0.2 

D e b i t u l de c a i a l i z a t o r r e c i r c u l a t I m V ^ l 

10 
F r a c ţ i a de evacuare /o l imentare (V®) 

Figura A3.2. Dependenţa activităţii medii în 
KCi5P de debitul de catalizator recirculat şi de 
fracţia de evacuare-alimentare. 

Examinînd tabelul A3.5 şi mai ales figura A3.2 se constată 
că nivelul activităţii medii în reactor evoluează accentuat la 
valori mici ale fracţiei de evacuare-alimentare (sub 5%) Şi la 
debite de recirculare mici (sub 5 m^/h), cele două variabile 
avînd un efect de interacţiune pozitiv aapra rezultantei - a. 

A3.4. Calculul consumurilor specifice de catalizator 
pentru diferite regimuri de circulaţie în 

nTi.qamblul RCSF-GSF. 

Pentru caracterizarea eficientei diferitelor regimuri de 
circulaţie a catalizatorului în ansamblul RCSF-GSP, s-a folosit 
indicatorul consum specific de catalizator, exprimat în kg ca-
talizator înlocuit/kg metanol convertit. 

Pentru calculul acestui indicator s-a procedat astfel: 
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S-a calculat conversia metanolului pentru diferite 

debite de alimentare, corespunzătoare unor viteze aparente ale 
gazului cuprinse în domeniul de valori în care există starea de 
fluidizare, fără zone moarte deasupra plăcii perforate. Conformm 
tabelului A3.1 limitele acestui domeniu sînt 0,0479 şi respectiv 
0,0676 m/s. In acest scop s-a folosit un model matematic simplu 
[12, p.3olJ în care faza diluată este considerată cu deplasare 
ideală, iar faza emulsionată cu amestecare perfectă (aşa cum s-a 
stabilit în secţiunea 2.6), iar reacţia care are loc este de 
ordinul întîi, avînd constanta de viteză k^ = 1,211-10^^ s"^ [5] 
Conform acestor ipoteze, conversia finală a metanolului în RCSP 
se calculează cu relaţia: 

= ^ (A3.6) k + !X 
unde: 

o(= 1 - (l-expi-un (A3.7a) 
1 - 7b) 

^ = W V (A3.7C) 

^ B B 
S-au utilizat valorile: 

% f " 0,0051 m/s 

^oo. = 0,050 + 0,065 m/s sg 
H^ = 1 m 
d^ = 0,07 + 0,20 m 
D^ = 0,5 lO'^^m^/s 

S-a calculat debitul orar de metanol convertit pentru 
conversia finală determinată la punctul (T) şi diferite niveluri 
de activitate a catalizatorului, folosind relaţia: 

^h.met = ^ 'fgR ^^3.8) 

sau, înlocuind valorile numerice şi efectuînd calculele: 

^h.met = 10538,75 u,,, ă (A3.8'; 
In tabelul A3.6 se prezintă un extras al valorilor consumului 

orar de metanol calculate conform celor prezentate mai sus. 
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Tabc-l-jl A?-..'. O.-f.̂ 'nciruţ.î .i. u ii'1 u i ;lr :utt.-.i.r.: lOi./crlil Jf li i.jii.ft, ru 1 
bolelc- :•: vit-z.! 

Diametrul 
b u l » ? : [ m : 

0.07 
0 . 1 0 o.ir, 
0.20 

Convers ic2 Xf 
p c r . t r u --O.? 

O . P C 
O . S O 
0 . 6 2 0.A5 

ka/h i:i;?i.>nnl convertit Iw vit. qj:. [m/r.l[| —OW 
2e£..oi 
2 2 2 . 1 2 

171.'t'; 

31̂1.2/; 
243.23 
186.97 

-Tws rm: 

37L.7F. 
3^.2.'(G 264.3S 
2 0 2 . 

370.71 

217.93 

(5) 3-a calculat cantitatea de catalizator înlocuită, pentru 
diferite regimuri de circulaţie a catalizatorului între cele două 
aparate, care conduc la nivelurile alese ale activităţii medii 
în RCSF, folosind relaţia: 

sau, înlocuind valorile numerice şi efectuînd calculele: 

Ch,cat = 552,5-Sj^.p (A3.1o) 

consumul de catalizator fiind exprimat în kg/h. 
In tabelul A3.7 se prezintă cîteva exemple de valori ale 

consumului orar de catalizator pentru condiţii de recirculare 
(debit, S^ şi fracţie de împrospătare ft) citite în figura A3.2. 

Tabelul A 3 . 7 C u i . s u m u i i l e ^ u i d i 
d e tf v u C o o r L - - o l i n i t i . tc^i L-, I ^ ; ] , 

J 
de cutali/alcp, iKj/h] >'tdcţi 

H c t i v i t . mod. 
n RC3F 

0 . 6 

0.7 
0 . 3 0.7 

- IJ UL.bitL'le df recii-ci.lar -e, [mc/h] 

• 1 

L7.o/ C'.O 
93.5/12.S 39,7/ 6.0 

5 

93.S/2.5 
130.3/3.5 
168.2/4.5 
362.6/9.7 

10 

127.1/1.7 
246.7/3.3 
3L8.9/4.3 

15 

235.5/2.1 
471.0/4.2 

(T) Prin raportarea celor două consumuri orare s-a stabilit 
consumul specific de catalizator: 

c = C, ,/C, . ; kg/kg (A3.11) 
pentru combinaţiile de regimuri de recirculare a catalizatorului 
care permit obţinerea diferitelor niveluri de activitate medie 
in RCSF şi pentru valori ale debitului de alimentare cu metanol 
în domeniul de viteze superficiale stabilit. 

Rezultatele acetor calcule, prezentate integral în anexă, 
sînt prezentate în mod sintetic în reprezentările grafice din 
figurile A3.3 - A3.5. Calculele au fost efectuate cu programul 
CONV-4-
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A3,5. Concluzii privind reri^ul preferabil de 
redrculare a catalizatorului. 

Utilizînd modul de lucru prezentat se poate stabili regimul 
de recirculare a catalizatorului care asigură un consum specific 
minim de catalizator, ţinîndu-se seamă şi de alte restricţii. 

In vederea atingerii acestui obiectiv: 

Figura A3.3. Curbele de nivel constant al 
activităţii catalizatorului ( ) şi cele de 
consum specific constant de 0,5 kg/kg ( ) 
la Ug^ = 0,05 m/s şi = 0,07; 0,10; 0,15 şi 
0,20 m. 

- prin examinarea unor reprezentări grafice de tipul celei 
din figura A3.5 se poate stabili, pentru un nivel de activitate 
medie impus (de exemplu finind seamă de selectivitatea cataliza-
torului la diverr.e activităţi), dornoniul de condiţii de recircu-
lare pentru diferite debiho de gaz ctirr̂  îl asigură; 
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Figura A3.4. 
Curbele de 
nivel 
constant al 
activităţii 
catalizatorului 
( ) şi cele 
de consum 
specif ic 
constant de 
catalizator de 
0,2; 0,3 şi 0,5 
kg/kg ( ) 
la Ugg = 0,06 ir/s 
şi d^ = 0,07 m/s 

fFigura /V3.5. 
curbele de nivel 
constant al 
activităţii 
catalizatorului 
( ) şi cele 
de consum specifi 
specific 
constant de 
catalizator de 
0,5 kg/kg 
( ) la 
d^ = 0 , 1 5 m şi 
Ugg = 0,05; 0,055 
0,06 şi 0,065 m/s 

- prin examinarea unor reprezentări grafice de tipul celor 
din figurile A3.3 şi A3.4 se pot stabili, pentru niveluri impuse 
ale consumului specific de catalizator atît nivelurile de activi-
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tate medie la care se poate realiza respectivul consum specific, 
cît şi influenţa alor parametri cum sînt: caracteristicile distri-
buitorului de gaz şi înălţimea stratului fix (care influenţează 
diametrul bulelor de gaz). 
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C O N C L U Z I I G E N E R A L E 

1. In teza de doctorat s-au examinat o serie de aspecte 
legate de elaborarea modelelor - ANALIZA - şi utilizarea 
modelelor - SIf'ULAREA - în domeniul REACTOARELOR CATALITICE 
IN STRAT FLUIDIZAT. 

2. Direcţiile principale de studiu au fost cele privind: 
tipurile de modele ale RCSF, stabilirea parametrilor hidrodinamici 
ai stratului' fluidizat, calculul nivelului activităţii cataliza-
torilor care suferă procese repetate de dezactivare şi regenerare. 
Abordarea acestor direcţii este justificată de consecinţele 
economice deosebite pe care le prezintă accesul la cunoaşterea 
performanţelor posibile ale unor procese catalitice complexe. 

3. Pentru a sistematiza gama largă de modele matematice 
din domeniul ingineriei reacţiilor chimice, în lucrare se propune 
o clasificare pe şase niveluri de elaborare a modelelor RCSF şi 
se prezintă caracteristicile acestor niveluri, cu exemplificări. 

4. In lucrare sînt prezentate două proceduri originale de 
calcul al compoziţiei de echilibru în sisteme complexe de reacţie 
prin minimizarea funcţiei de energie liberă a amestecului: 

- o procedură, bazată pe metoda Newton generalizată de 
aflare a extremului unei funcţii, care elimină restricţia de 
bilanţ de materiale din datele de intrare; 

- o procedură, bazată pe tehnica multiplicatorilor 
Lagrange, care faţă de alte metode similare cunoscute elimină 
restricţia de bilanţ de materiale din datele de intrare şi 
reduce timpul de calcul cu un ordin de mărime în condiţiile 
îmbunătăţirii preciziei de calcul cu doua ordine de mărime. 

Pe baza celei de a doua proceduri s-a realizat un program de 
calcul care permite determinarea rapidă a compoziţiei de echili-
bru în sisteme complexe de reacţie. In aplicaţia 1 se demonstrează 
corectitudinea procedurii prin compararea valorilor calculate cu 
valori din literatură. 
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5. Pornind de ia examinarea literaturii referitoare la 
modele ale stratului fluidizat, se face o clasificare a tipurilor 
şi variantelor de modele matematice publicate in ultimii cca. 
30 ani. Se reţine modelul bifazic Davidson-Harrison pe baza că-
căruia se propune un model conceptual de ansamblu al RCSF. 

6. Prin examinarea aspectelor importante ale hidrodinamicii 
stratului fluidizat se elaborează un model matematic de stabilire 
a parametrilor hidrodinamici, transpus într-un program de calcul. 
Pornind de la date uzuale de intrare şi pentru caracteristici 
specificate ale distribuitorului de gaz, programul permite 
stabilirea condiţiilor de existenţă ale unui strat fluidizat, 
exprimate ca debite şi viteze minime şi maxime ale gazului, a 
înălţimii minime a stratului fix, precum şi a evoluţiei diametru-
lui bulelor de gaz în strat. 

7. Abordarea fenomenologică a procesului de dezactivare 
rapidă a catalizatorilor prin depunere de cocs a permis eviden-
ţierea faptului (necitat anterior în literatură) că acest 
proces este o creştere de tip logistic. Pe aceată bază se propune 
un model matematic original pentru descrierea evoluţiei dezacti-
vării rapide a catalizatorilor prin depunere de cocs. Corectitu-
dinea modelului este dovedită prin corelarea în condiţii foarte 
bune a unor seturi de date experimentale. Pentru determinarea 
rapidă a coeficienţilor modelului propus s-a elaborat un program 
de calcul conversaţional. 

8. Stabilirea momentului de regenerare sau înlocuire a 
catalizatorilor care se dezactivează in intervale de timp de 
ordinul lunilor este importantă în conducerea proceselor chimice 
respective. Pentru rezolvarea acestei probleme s-a elaborat, 
printr-o abordare specifică programării dinamice, o metoda 
simplă, ce permite determinarea duratei optime de utilizare a 
catalizatorului, în vederea maximizării producţiei obţinute 
într-o perioadă mare de timp. Metoda utilizează date din 
rapoartele de producţie şi ente transpusă într-un program de 
calcul, folosirea ei fiind exemplificată în aplicaţia 2. 
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9. Determinarea nivelului de activitate a catalizatorului 
într-un ansamblu RCSF-GSF este în general apreciată ca fiind 
o problemă dificilă. Prin examinarea comparativă a metodelor 
de calcul propuse în literatură (pentru care se reconstituie 
forma corectă a unor relaţii de calcul citate în mod repetat 
într-o formă eronată), se justifică opţiunea pentru un model 
de tip stocastic. Modelul original, elaborat cu folosirea unei 
tehnici de lucru bazată pe generarea unor numere aleatoare cu 
o distribuţie plată în domeniul |O + ll, este transpus într-
un program de simulare a dinamicii activităţii catalizatorului 
în ansamblul RCSF-GSF. Complexitatea modelului a impus verifi-
carea atentă a corectitudinii acestuia. In absenţa unor date 
experimentale, corectitudinea modelului s-a demonstrat prin 
compararea nivelurilor activităţii medii în stare staţionară 
calculate prin simulare, cu acelea calculate analitic, în cazul 
unor cinetici de dezactivare şi regenerare exponenţiale, S-a 
prezentat apoi influenţa unor parametri de circulaţie (debitul 
de recirculare, fracţia de împrospătare) asupra activităţii 
catalitice, evidenţiindu-se modul de acţiune al fiecărui factor. 
De asemenea, s-a prezentat evoluţia unor mărimi în timpul atin-
gerii stării staţionare: activităţi, durate de staţionare şi 
vîrste ale particulelor de catalizator. 

10. Dispunînd de garanţia corectitudinii rezultatelor 
obţinute prin simulare, s-a trecut, în aplicaţia 3, la examinarea 
influenţei parametrilor de circulaţie asupra nivelului staţionar 
al activităţii medii în RCSF în procesul de conversie catalitică 
a metanolului, dezactivarea temporară fiind descrisă printr-un 
model logistic. Calculele, în care s-au luat în considerare 
domenii de valori ale vitezei superficiale a gazului şi ale 
diametrului bulelor de gaz, fac posibilă identificarea condiţii-
lor de recirculare care conduc la minimizarea consumului specific 
de catalizator. 

- o O o -
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LISTA PROGRAMELOR 

de calcul din volumul ANEXA 

Identificatorul Scopul elaborării prop;ramului 

REGR-LIN 

REGR-PAR 

REGR-GEO 

D-68-GCT 
PYD3-1 
PYD3-2 
PYD3-3 
REACTREG 

RG-HIST 

RG-MED 

A6162 
SIM-R-Gl 

AUTOCOV 

ECHCOMP 

AlTABl 

A1TAB2 

A1TAB3 

Regresia liniară în coordonate semilogarit-
mice - pentru relaţia (3.44) 
Regresia parabolică în coordonate logarit-
mice - pentru relaţia (3.52e) 
Regresia geometrică - pentru relaţiile 
(3.52h) şi (3.54b) 
Stabilirea parametrilor modelului logistic 

Subrutine funcţii pentru reprezentări gra-
fice tridimensionale - fig. 4.7 şi 4.8 
Calculul dinamicii activităţii catalizatorului 
în ansamblul RCSF-GSP, programul de bază 
Stabilirea influenţei numărului de particule 
asupra dinamicii şi a nivelului staţionar al 
activităţii catalizatorului în ansamblul 
RCSF-GSF 
Calculul simplificat al activităţii cataliza-
torului 
Utilitar, elaborarea tabelelor 6.1, 6.2, 6.4 
Studierea influenţei unor mărimi de intrare 
asupra nivelului staţionar al activităţii 
catalizatorului în ansamblul RCSF-GSF 
Autocorelaţia DS ale unei particule de catali-
zator 
Calculul echilibrului chimic în sisteme 
complexe de reacţie 
Pregătirea datelor de intrare privind func-
ţiile de energie liberă - tabelele A1.1-A1.5 
Calculul formulelor moleculare ale alimentăm 
- tabelul Al.6 

Prezentarea comparativă şi analiza statistica 
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a rezultatelor din aplicaţia 1 - tabelele 
Al.7 şi Al.8 

A2DATE Regresia parabolică pentru aplicaţia 2 
A2FirNCT Subrutina funcţie pentru reprezentarea 

grafică din fig. A2.1 
DOPTCAT Calculul duratei optime a perioadei de 

funcţionare a catalizatorului - tabelele 
A2.3 şi A2.4 

HIDRO-2 Calculul parametrilor hidrodinamici ai 
stratului fluidizat - tabelele A3.1 şi A3.2 

DEZ-86 Stabilirea parametrilor modelului logistic 
din aplicaţia 3 

A3-DEZ Comparaţia statistică între valorile calculate 
şi cele experimentale privind dezactivarea 
catalizatorului din aplicaţia 3 

A3-SIMRG Variantă de program pentru calculul dinamicii 
activităţii catalizatorului in ansamblul 
RCSF-GSF 

SIM-A3 Yariantă de program pentru calculul nivelurilor 
staţionare ale activităţii catalizatorului 
în ansamblul RCSF-GSF 

CONV-4 Calculul conversiei metanolului şi al consu-
murilor specifice de catalizator. 

S-au folosit o serie de programe din biblioteca matematică 
şi pachetul de programe pentru reprezentări grafice GUS ale 
unui sistem de calcul WANG MVP. 
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