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1 V 71. ODÜ C 11 1 cE

Industria chimicà din £ara noastra e—a dezvoltat, in spe

cial ^dupu. Cougrosui r.l IX-lea, intz-un ritm fàra precedent, 

ajungind a., vàri una din ramar ile de baz& ale economie! nazionale. 

Producila fizio£ a industrie! chimica din anul I960 este mai ma

re de JOO or! decit cea din anul 1958 §1 de peste 12,5 ori mal 

mare decìt in anul 1965» Datorita acestei dezvoltàri rapide, 

Romania ocupà locul 10 in lume la producila chimici globalà, 

locul 6 la prelucrarea gazelor naturale, locul 8 la soda causti

ci^ locai 10 la cauciuc sintetic ?i locul 15 la fire §1 fibre 

sintetice /1-4/. Producala fizica, pe categorii de produse, a 

c.escut in anul 1980 fat& de 1965, astfeli ingrà§aminte chimica 

100% - de 14,5 ori, caucluc sintetic - de 11 ori, materiale §1 

r£§ini sintetice - de 10 ori, fire §i fibre chimico - de 8,2 

ori, coometice - de 8 ori, detergenti - de 7,8 ori, medicamente 

- de 5,5 ori, acid solfarle - de 4,4 ori, lacuri ?1 vopsele - 

de 4 ori, anvelope - de 2,9 ori etc. /5/* 

Dezvoltarea puternicá, preponderentà, a industrie! de 

'ngrS?&mlnte chimica din Románla a fost determinata de doi fac

tor! esencial! /5/» necesitatea moderniz&rii 9! intensificàri! 

agrlevitarli 9! valorificarea pe aceastà cale a gazului metan, 

metan esto transformat in hidrogen necesar sintezei amo- 

niaculul care este apoi utlllzat la obtiñerea altor computi cu 

uzot §1 in special a ingrá^ámintelor cu azot. Produrla de amo- 

niac din Romania a crescut de la 0,265 mllioane tone, in 1965» 

x 2,0’6 mllioane tone in 198u, realizindu-se in special dupà 

» u j, li* Instalatii de mare capacitate (500.000 t/an) pe 
»- üüi^ura Un le.
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Ministerui Industriel Chimlce çi Centrala industriala 

de ingriçiminte chimlce s-au preocupat continua de operarea 

optimeli a acestor instalatil ?! perfeccionarea lor. In cadrai 

acestor preocupiri centrala a solicitât §i colaborarea cate

dral T6AMC de la I.P. laçi. Aceastá colaborare, pe bazà de con

tracte de cercetare çtiintifici, începuta in anal 1973> conti

nui çi astisi.
Cercetirile de inginerle chimici asupra proceselor din 

linille de anonlac de la C.I.C. Torna Mègurele, C.I.C. Piatra 

Noamt $1 C.C.Craiova, efectúate in cadrai acestor contracte 

au relevât doui aspects care au déterminât alegerea temei aces- 

tei Inerirli importanza deosebiti a procésala! de conversie a 

metanului in cadrul liniel de obZinere a amonlacului çi stadiul 

actual limitât de cercetare a acestai procès din punctul de ve

dere al inginerlel chimlce. In linille noi de amonlac conversia 

metanului se face in doui treptet in prima treaptá are loc con

versia catalitici a metanului cu vapor! de api lar in treapta 

a doua se introduce çi aer necesar pentru obZinerea amestecului 

hidrogen-azot. Cereetirile efectúate in aceastá lucrare se re- 

feri in prlmul rind la procesal de conversle catalitici a me

tanului cu vapori de api numlt §1 ’’reformare” primari, Acolo 

unde este neceser se studlazi §1 aspectele specifico care apar 

in cazul in care alitar! de metan sint prezente §1 hldrocarburi 

supericene. De asemenea se studlazi, prin intermediai bllanÇa- 

rilor, influenza prezen^ei dioxidului de carbon din amentenui 

metan-abut asupra performantelor procésala!. Acest dloxid de 

carbon poete proven! fie din gazele naturale sárace in metan, 
fie introdus inten^ionat in scopai economisirii abúrala!. Date

le prezentete asupra acestei variante a procesului - conversia

BUPT



Ili

metanului cu vapori de apa si dicxld de carbón - pot fi foiosi- 

te la proiectarea anuí proceden modificati de obfcinere a gaza

la! de sinteza» noaplicat inca, la scarà industriali*

Presenta Inorare capiinde 10 capitole in cadrai a 180 de 

pagini caro includ $Q figari, 8ü tabele §i 2J5 indicati! biblio

gráfico* 0 parte din tabele se prezinta in anexele I-V pentru a 

nu fragmenta lectora textulai.

In capitolo! 1 se eviden^iaza faptul cá procesal de con- 

varsle a metanolo! co vapori de apà este principela veriga din 

l^ntul de procose caie due la valorificares superioarà a aces- 

tuia. Se prezinta sintetic predasele ce se pot obline direct 

dra metan precum §i din componentele principale rezultate la 

conversia »cestola: CO, C02. Procesal are §i importante

perspectiva» la transportul caldurii, siderurgia nucleari etc. 

Se pre/inta stediai actual al cercetàrii procesului potrivit 

lucrarilor existente in literatura de specialitate §i se evi- 

dentiazá contribuViile originale aduse in lucrare. 
*

In capitolai 2 se stabilesc modelele matematice de bilant 

de masá, primare §i secundare, sub forma ecuatiilor algebrice, 

pentru procesal de conversie a metanului in cele trei variante 

t nclugice» metan-abur, Hietan~hirir'’'''aTburi superioare-abur, 

meuan-dioxid de carbon-abur. EcuaVilla se stabilesc intr-o for

ma care permite utilizares lor atit la controlul funcVionarii 

jivcetalor industriale, la analiza desfa^uràrii proceselor de 

'ecnilibru cìt $i la uescrierea matematica generala a procesului, 
UcdeJeit ,,.h t»j j ce de bilan^, in forma secundara au o deosebità 

i-portense practica deoarece evidenViaza direct parametri! care 

t r-•i-z ! v i; j ¡aína v 1 hi ie..4. r-i din reactor pentru controlul pro- 
••suini.
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In capitolai 5 se stabilesc modelele matematico de bila^y 

termic ale procesului in cele tre! variante. Aceste ecuafcii se 

stabilesc intr-o formà originala, propice utilizarli calcula- 

torului. Ble exprimà direct dependen^a consumala! total §i al 

'cnaomului spedile de càldurà in proces, de parametri! tehnolo- 

kIo! Ja care lucreazà reactorul. Luind in considerarle §i prò— 

cesul de combustie care furnizeaza aceastà càldurà in exterio- 

. .1 reactorului, se stabilesc ecuariile cu care se determina 

. . luiul specific de combustibil. Drept combustibil se conside- 

* pìzuI metan, gaza de purjà resultate de la ciclul de sintezà 

i niàóului aau amestecuri de gaz metan - gaze de purjà.

Capitolai 4 este consacrat analizei la calculator pe baza 

modelalui matematlc al desfà§uràrii procesului la echilibru. 

Pentru ficcare din cele tre! variante ale procesului se stabi

lente model al matematic al desfà$uràrii acestula la echilibru. 

Aceste modale sint sistema complete de ecuatii algebrica neli- 

niare care se rezolvà la calculator prin variante originale ale 

metodaìor exlstente obtinìndu-se date noi, inexistente in lite- 

raturà. Valorile gradelor de transformare teoretico astfel ob- 

t/inate sint tabelate §1 analizate cu ajutorul diagramelor.

hezolvarea simultanà a modelelor matematica de bilanfc de 
masu 9I de càldurà, la echilibru, a permis eviden£ierea, pentru 

prima natà, a unor saturi de parametri optimi care minimalizea— 

¿A consumai de càldurà in procesul de conversie a metanului cu 
vapori de apà.

Datele ob^laute au permis, de asemenea, desprinderea unor 
concluzii originale - in privin^a modului in care influenteazà 

uioxldului de carbon $i (sau) a hidrocarburi!or supe- 
ricore asupra performantelor reactorului.
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In capitolai 5 so verifica valabilitatea modelelor mato» 

matice de bilanÇ de masä §1 càldurà stabilite* la scarä i nd as- 

trialà» utilizînd datele experimentale obpinate pe perioade de 

12 zile în tre! instala^;il de fabricare a amoniacului prin con- 

versia metunului çi respectiv a gazului natural cu vapori de 

apà. Se établisse parametri! care trebule determinaci pentru 

concretizarea bilanÇurilor, se analizeazà statistic valorile 

experimentale ale acestor parametri. EcuaÇiile bilanÇului de ma 

sá se verifica comparind valorile fraoÇiilor molare repórtate 

la gazai “uscat”, pentru trei componente care se determina di- 

rect, cu cele calculate. EcuaCiile bilancini termic se verifi

ca comparind consumai de combastibil calculât cu cel masarat.

Dupá aceastà verificare s-au comparât bilanÇurile teore

tica cu cele reale prin intermediai gradelor de transformare. 

Pentrv tóate instalaÇiile s-a constatât cä procesal decurge 

practic la echllibrul chimie. Aceastà concluzie» aeosebit de 

importantà* indloà faptul cà procesal industrial se desfàçoarà 

dupa un model macrocinetlc de transfer de càldurà. Pe baza ace- 

leaçi concluzii* s-au furnlzat instalaÇlllor analízate nomogra

me care permit controla! funcÿionàrii reactorului de reformare* 

determinares gradala! de imbàtrinire a catalizatorului.

In capitolai 6 se analizeazà modelele macroclnetice posi- 
bile luind in considérâtle atît procésele de transformare 9! 

transfer de masa cit çl cele de transformare §1 transfer de 

càldurà. Se tace o analizà ampia a datelor existente in litera

tura asupra coeiicientilor acestor modele. Se aprofundeazä in 

spacial literatura coneacratô transferului de càldurà in reac- 

to ii ele catalitica tuoulare cu strat fix. EcuaÇiile existente 
3e pro¿inta slntetic* sub formà ae tabele ormate de analizo
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critice.
Pe baza concluziilor din capitolai 5» s® presupune cà 

procesul se deflfà^oarà dupà modelul macrocinetic combinat: 

transfer de càldurà de la paretele reactorului la stratul de 

catalizator. Date cu privire la coeficientul global de transfer 

de càldurà, definit prin ecuaVia acestui model macrocinetic, 

exista in literaturà dar nu sìnt ob^inute in conditine in 

care lucreazà un reactor tabular de reformare.» De aceea se de- 

cerrainà coeficientul global de transfer termic utilizind o in- 

stalhtie proprie ce constituie un model fizic al reactorului 

luucstrial. Metoda folosità datele ob^inute sìnt presentate 

in capitolul 7• Instalatia conceputa cuprinde un tub caro are 

aceìa§i diametru cu al reactorului industriai multiplu, uiaplut 

cu catalizator industriai de reformare §i cu lungimea mai mare 

decit”lungimea de intrare” necesarà stabilizarii regimala! ter- 

mic. Sistemai de màsurare a temperaturilor s-a conceput astfel 

incit sà diminueze cìt mai mult erorile. Resultatele ob^inute 

s-au corelat sub forma unei ecua^ii criteriale §i s-au comparat 

cu datele existente in literaturà. Ecua^ia proprie stabilità 

este utilizatà la concretizarea modelului matematic.

In capitolul 8 se stabilente modelul matematic al proce- 
suiui, ^bazatpe modelul macrocinetic combinat de transfer de 

càldurà al càrui coeficient se determina cu rela^ia proprie 
stabilità.

Modelul astfel concretizat pentru reactorul tubular de 
reiormare (considerind un singur tub cu catalizator) se veri— 

i icà prin compararea lungimii tubala! §i a profilurilor concen— 

tiatiel $i temperaturii calculate, ca cele màsurate. Modelul 

voriticat usto apoi utilizat la analiza la calculator a in-
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fluente i pur&rjo ile?? volumilui de càtalizator ne cesar
9! aeupra gradelor de traasformare reallzate. Verificare a mo- 

delului confinai in acela91 timp predala ecuaviei stabilità 

pentru coeftdert’i'! clobal ds transfer» Mode lui matomatic poste 

fi deci utC le, proiettare» unor noi roactoare de acelagi 

tip oonstractiv
Pentru o 3 imi lare sial pr-ctsà a reactorului (luind in 

considerarle variaria presiunii pe lungimea reactorului) cit 9! 

ònntru gasirea conditilior in care pierderea de preslune (9! 

aoci consumul de energie) prln stratul de catalizator este mi- 

se corcoteczà anele eepecte ale hidrod inamidi reactorului 

do reformare. Resultasele sint prezentate in capitolul 9. 

b< 1 arece ecuaViile existento in litoràtorà pentru calcolai va- 

riatid 'Baioni! pe lungimea stratului prezintà inconsecvente, 

se fac determinàri propri! ?i» pe baza lor, se stabilente o 

nona ecuatie, pornind de la rela£ia de bilant a cantiteli! de 

mincare.

Pe baza rezultatelor prezentate in capitolale 1 - 9 se 

’iuGniiazà, in capitolul 10, concluziile generale 9! contri- 

budile originale cu importanti teoretici 9! prestici.

Lista notaViilor utilizate se prezintà final» pe capitole» 

in ordinea aparitisi in text. Lucrarea se incheie cu lieta bi-
1 >gi allea.

BUPT



VIII

TABLA DE MATERII

Pag.

Cap.l Probleme general« 1
1.1. Direc^ii de valorificare superioará a gazului

natural
1,2. Stadlul actual privind cercetarea procesului 

de oonversie a metanului. Cercetárile intre— 
prinse in aceastá lucrare 7

Cap,2 Modele matemática de bilant de masá 12

2.1. Procesul de transformare cataliticá a metanu- 
lui cu vapor! de apá 12

2.2, Procesul de transformare a metanului cu va
por! de apá ?! dioxid de carbón 19

2.3. Transformares cu vapor! de apá a gazului 
natural cu un oon^inut ridicat de hidrocar- 
buri superioare 22

Cap.3 Modele matemático de bilan£ termio 30

3.1. BilanVul termio in procesul de oonversie oa- 
talitioá a metanului cu vapori de apá 30

J.l.l. Consumul specific de cáldurá 30

3.1.2. Consumul specific de combustibil 33

3.2. Bilan^ul termic in procesul de oonversie ca
taliticá a metanului cu vapor! de apá §1 
dioxid de carbón * 41

3*2.1. Consumul specific de cáldurá 41

3*2.2. Consumul specific de combustibil 43

2*3« Bilan^ul termic in procesul de oonversie cu va— 
pori de apá a gazului natural cu un con^inut 
ridicat de hidrocarburi superioare 43

BUPT



Cap.4

4.1.
4.1.1.

4.1.2.

4.1.5.

'4-1.4.

* 2, 1 •

4-2.4.

4.p.

ü -,p. 5 

(’ -

" 3 :

Cap.6
6.1.
6.2.

-■ 2,1

Aaali/'u la calculator pe baza mcdelului mate- 
uatj-c al duufa^uxai il pxouedulul la ecnilibru 45

Con vers ia metanuiul ¿u. vapor! de apa 47

Modelul •r-cematic al dasfa^urarii procesulul 
lr. -cl-l ibru 47
Metoda de rezolvare nuEierica la calculator a 
modelulal 49

Rezultate obCinute 55

Analiza rezultatelor 54

Conversia metanului cu vapor! de apä $1 
dioxid de carbon 65

KcdeJul matematic al desfa^urarii procesulul 
la ecdxlibru 65

idecoda de rezolvare numerica la calculator 64

Rezultate obCinute 64

Analiza rezultatelor 65

Conversia gazului natural cu vapori de apá 70

Verificarea experimental^ a modelelor mate» 
iudti ;e do bilant 72

Parametri! care trebuie determinaci 72

valori experimentale ale pararnetriior care 
trebuie determinaci. Verificarea modelelor 75

Comparares bilanCurilor reale cu cele teoretica 79

Modele matematice bazate pe modele macrooinetlce 82

Mecanismul macrocinetic 82

Modele macrooinetlce de transfer $i trans
formare de masà 84

jlcaol maciccinttic “transfer prin laza ¿azoasá” 84

BUPT



X
Pf:

6.2. 2. Model macrocinetic ’’procese de transformare” 86

6.2. J. Model macrocinetic combinat ’’transfer de masa
prin pori - simultan cu transformaren” 88

6.5. Modele macrocinetice de transformare §i
transfer de caldurá 89

6.5.I. Coeficientul global de transfer 92

6.5.2. Conductivitatea echivalentá a stratului 96

6.4. Stabilirea modelului macrocinetic dupa care
se desfá§oará procesal industrial de reformare 
a metanului 99

Cap.7 Determinaren coeficientului global de transfer
de caldurá 100

7.1. Metoda de determinare. Márimi másorate direct 100

7.2. Instaladla experiméntala 101

7.5. Rezultate obviante 107

7.4. Interpretares rezultatelor 111

Cap.8 Analiza procesului §i proiectarea reactoru-
lui pe baza modelului matematic 116

8.1. Stabilirea modelului matematic 117

8.2. Verificares modelului matematic 122

8.5. Analiza procesului §i proiectarea reactorului
pe baza modelului matematic 126

Cap.9 Hidrodinámica reactorului de reformare pri
mará a metanului 129

9.1. Introducere 129

9.2. Analiza critica a ecuatiilor din literatura 130

BUPT



9.3* ObÇinerea datelor experimentale - 136

9.4. Interpreß area çi corei area datelor experi-
r. aitale 142

Cap.10 Concluzii generale 143

Notagli §i indici 160

Bibliografie 165

Anexe 1-5

BUPT



BUPT



ì. GENERALE

1.1 . Diresti! valorificarf sipericarA a gazala! natural

Tara noaàcït ¿cupa ua ios franta? în ierarhia mondialA în 

ceea ce prívente prelacrarea gazala! natural« Aceasta,in primai 

ri nd, datorità rezervelor de hidrocarburi gazoase naturale, cu 

peste 99% metan, care se gäseso in subsolol Transilvaniei ?! 

anele zone subcarpatica. In amestee cu hidrocarburile naturale 

se nal gAsesc« oa Imparität1, cantitAti diferite de azot, di- 
oxid de carbon- hldroger» sulfurât sau vapori de apA. Gazai na

turai ¿in .aia noastrA are oel mai ridioat conVinat de metan 

din lume foarte putire Imparität!, a9a oum rezultä din tabe-

lul 1. /SA
Tabelul 1. Compozitia unor zAcäminte de gaze naturale
f\Compozit la

% hidrecarburi % impur it At i
jZàcAmìnt^' ch4 C2 C3 °4 °5 co2 »2 Hgß

i
iRomAnia 99»5 0,1 0,4 -■
tj-R.S.S. 
l(Dci’a,*.na)

94,8 2-7 0,8 0,4 0,5 0,2 0,8

Algeria 79,6 7,4 2,7 1,4 5,6 0,2 5,1

Valorificerea superioarA a gazala! naturai se face prin 

utilizarla sa oa materie primA pentru obtiñerea unor produce 

cu un inalt grad de prelacrare. De?! ponderes gazului metan 
"cahnologio’ a cresout molt in ultimi! ani, in t*ra noastrA cea 

mai mare parte (m 79%) se utilizeazA incA drept combustibil. 
blu tebelai 2 rezultA cA, de?! ponderea gazala! metan in belan

te enorgeticA a t&rü a scAzut mult in ultimai deceniu, aoesta 
rèsine incA principale sur a A internA de energie primarA. Be^u- 
cerea in continuare a consumala! de gaz metan combustibil va fi 
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pos ib il A pria utillaarea extensiva a cftrbunilor 9! 9isturilor, 

vai orliioarea la ■e*'*mnm a potentialului hidroenergetic §1 vaio- 

rifi car e a unor auree neconventionale de energie /6/• Astiai vor 

rAmine oantitAti tot Bai mari de gaz naturai pentru industria 

chimlcft, va create gradui de chimizare a acestuia.

TabelUl 2. Dinamica surselor consumala! de energie in Románla, 

in perioada 1970 - 1980 /5/

Sorse de energie ________ % din total_____
1970 1975 19^0

Gaz naturai 55,60 45,60 37,00

Titei 20,50 28,10 31,00
CArbuni 9! 9laturi 16,70 19,60 26,00

Hlaroenergie 1,70 5,50 4,40

Lemn 9! alte surse 5,50 3,20 1,60

Stilala 9! tehnologia romAneascA au deja o serie de con

tribuì li importante in direetla valori!icàri! superloare a ga- 

zulul naturai prin realilarea prime! instalati! de negru de fum 

din Europa, prima sintezA a formaldehidei 9! a dona instelaile 

de amoniac din lume pe bazft de gaz metan /5/•

In viitor, valorificarea tehnologicft a gazulul naturai 

trebuie efectuatA dupft un profil optim de prelucrare, in oa- 

drul unor platforme cu profil larg anorganic-organio, astfel 

incit dementale primare, carbon 9! hidrogen, sA se regftseascA 

cel putin in proporle de 90% in predasele finite /5/• Aceste 

platforme trebuie sA cuprindA douft oategorii de instalatiit 
inetalaili principale, care produc 9! consumA gazele de sinte- 

z& derivate din metan 9! inatelati! care prelucreazft produsele 
obtinute in primole•

Produsele principale care se pot obtine direct din gazai
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metan & .
Tabelul v ¿j •i. -A \ •—» j ' i ¿¿uiimi caru ¿d poc ootme airsot 41 lis

ufa. ¿a

Produsai 
cipal d'.i Li

?-3eactan£i Produse derivate

Gaz de Conversi© 
catalitici. 
Oxidare 
partlulà

Ho0 (♦ aer)G.
02, aer

Amoniac» metanol, 
alcool! superiori 
etc. (Se detaliazà 
in fig.l ?i 2).

Acetileni Descompune- 
re termica 
Oxidare 
partialà °2

Acetaldehidà, cloru
ra de vinil, FVC, 
acetat de vinil, vi» 
nilacetilenà, cloro- 
pren, policloropren, 
acrilati, acid aeri
ne, poliacrilaVi, 
copolimeri etc»

td ciarùii- 
_ w

amenoxi
dare

0¿(NH?) cianamidà, acrilo- 
nitril, poliacrilo- 
nitril, metacrilat 
de metil etc»

Derivati balogenare Cip» B^o» 
" 2 ‘ ¿

Solventi, agenti de 
ràcire, aerosol!, 
poliamide, polimeri.

Sulfuré de 
¡.arici.

conversie 
cataliticà

S Xantogenati, solventi 
fungicide, ierbicide.

. • - UT/,veci mitrare HìiOx Nitrometan, 
solventi»

Vorru de fum descomponere 
termicà 
oxidare par- 
tlalà

ta.-

°2

Pigmenti» material 
de umplutur& 
(vulcanizare)

bacteriana
1 ». '• £ 

sàrori, 
energie

Prudu&t fura^er®

Gazai de sintozà (CO h- H2) precum 9! componentele sale 

Separate atau la baza obtinyr.i unor prod uà e importante ale in- 

* Àocrtci chimicet cu multiple atilizdri in alte mauri Indus— 

t la figurila 1 51 2 se prezintà schematic principaleie

BUPT



4
directil de valerliloare a componentelor gazulul de siateza /7/

Kig.l Principalele direct il de utilizare a hidrogenulul.
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¿ Principalele'dirac^il da utilizare a oxidului de
carbon gl hiùrogenului (gaz de eintezä)«
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Cea mai mare parte a gazului de sinteza,obZinut din metan,se 

utilizeazá la fabricarea amoniacului §i metanolului /8/. Impor

tanza acestor produse va create in viitor, nu numai ca produse 

finite sau intermediare ale industrie! chimico <?! ?! ca vector! 

de energie /9/. Cel mai ieftin amoniac se obline folosind hidro- 

gen care provine din gaz metan /5/, <1® aceea, peste 60# din hl- 

drogenul obZinut pe aceasta cale se consuma la sinteza amonla- 

cului.

Dintre procedeele de obZinere a gazului de sintezà din gaz 

naturai cel mai economie este transformares catalitica a metanu- 

lui cu vapori de apa la presiune /5/• In prezent, acest proces 

este cel mai ieftin chiar §i pentru obZinerea hidrogenului pur 

comparativ cu procedeele clasice de ob^inere a acestuia: oxida- 

rea carbonului cu vapori de apa, electroliza apei, oxidares par

ziale a hidrocarburi!or.

Prin urmare, transformares cstaliticá a metanului cu va

pori de apa, in gaz de sinteza, reprezintá veriga primará din 

lanZul de procese prin care se asigura o valorificare superioará 

a gazului metan. Date recente din literatura intrevád ?! alte 

utilizar!, de mare perspectivà, ale acestui proces cum sinti 

siderurgia nucleará /1J/ §i transportul càldurli /14/« In primul 

caz hidrogenul obzinut se utilizeazá la reducerea directà a ml- 

nereurilor, reactorul de reformare a metanului fiind incalzit, 

indirect, cu heliu (la 1000°C) care prela cáldura de la o cen

trala nucleará /l?/. Utillzarea acestui proces la transportul 

cáldurll a fost ìncercetà de firma Haldor Topsoe /14/ care pro- 

pune un sistem de utilizare raZionalà a energie! produsà de cen- 

tralele nucleare. In apropierea centrale!, o inatalaZi® de re

formare a gazului metan cu vapori de ¿pá, proces puternic on

do term, consuma caldura rezidualà a centrale!, producind gaz
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consumatoare de energie termici. Aicicgazai de sintezà este 

transformat estalItle xn metan si vapori dé api, pria procesal 

inveì», da metan?za.-e^ Profani de metanizare are un efect ter- 

mic égal si da sema contrar cu cel al reformaril. Caldura de- 

gajatà la metanizare este recuperata sub formi de abur lar ga- 

zul metan este readus printr-o conducta» la instaladla de re

formare. Acest procedeu asigurà o valorifIcare mai boni a cil- 

darli rezidualo din centralele nucleare, la distende mari, pier- 

derile de energie limitindu-se doar la energia consumati pentru 

transportai gazelor pria conducte de la centrala la consumator 

51 inversa

1.2 « 3tadlui actual privind cercetarea procesulul de conversle 

a metanului. Cercetàrile ii^treprinse in acaasti lucrare.

Procesal de transformare catalitici a metanului cu vapori 

de apà este tratat descriptiv in anele manuale, tratate sau 

mouografii consacrate tehnologiei amoniaculul, produsul esenÇl- 

e.l nrtn care este légat azot atmosferic sub formi de ìngri^imln- 

te chimice sau aldi derivad! ai azotului /15-26/. Prima Insta

ladle industriali de obdinere ahidrogenului prln aceasti meto

di a fost constraiti in anul 1930 de catre firma Standard Oli, 

la Baywey, in New Jersey /25/. Primele lucrirl consacrate aces- 

tul procès au apirut mai tirzlu /27-JO/ §1 in special dupi anul 

i960. Cercetirile repórtate in litcraturi se referi la echili- 

brul reacdillor principale §i secundare, de formare a carbonului 

/27-3$/» la obdinerea unor catallzatori eficiendi §1 rezistendi 

la otrivurl /39~z+2/, la cinetica reacdiilor principale /4J-57/ 

precum §i la mocieìarea çi priiectarea reactorulul /5Ô-67/.

Cu privire la tranciormarea catalitici cu vapori de api

BUPT



8

a gazala! natural ce concine pe lingá metan omologi superi

ori (C2 - C^) existá o serie 

cideze mecanismul reactiilor

de cercetàri care incearcà sà eia

care au loe /68-78/. Date §1 mai 

patine se gásesc cu privire la procesal de transformare catali- 

ticà a metanului cu vapori de apà in prezenta dioxidului de cü- 

bon /?8-,80/.

Rezultatele cercetàrilor propri!, prezentate in lucrare, 

completeazà literatura de specialitate consacratá acestu! proces. 

Prin insà§i structura lucrarli se oferà, in acela?! timp, o meto- 

dá de abordare a acestui proces complex, din punctul de vedere 

al inginerioi proceselor chimico imitare /81/.

Se stabilesc, in primul rind, modelele matematico de bi- 

lant de masa atit in forma primará cit ?! in forma secundará, 

pe baza metodei definirli gradelor de transformare. Aceste ecu- 

atii sint indispensabile atit ca punct de piecare pentru descri- 

erea matematica a procesului cit $1 pentru conducerea §tiinti- 

ficà a procesului industriai prin intermediai bilanturilor, 

pentru stabilirea consumurilor specifico de materiale in proces 

91 pe intreaga linie. Aceste ecuatii nu exista in literatura 

consultatá. Cu prilejul stabilirli lor s-au elucldat únele p?o- 

bleme teoretico ?! practico caro vor fi .rodato in capitolul 2 

§1 in concluzillo finale.

Procesul de reformare a metanului este puternic endoterm, 

cáldura necesarà fiindu-i furnizatá de un proces auxiliar de 

ardere a unui combustibil care este, de obice!, tot gazai me

tan. De aceea in lucrare se stabilesc in continuare modelele 

matematico de bilanÇ termic intr-o formà originala, propice 

utilizárii calculatorului. Acosté ecuaÇii permit determinarea 

consumului total de cáldurá,a consumului specific de cáldurá 

precum ?1 a consumului de combustibil in funcÇie de parametri!
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tehnolozi::'. jí . 3? j.Lóì de reformare §i ai procesului de ar

dere«

Datele existente in literatura asupra ccmpoziViei de echi- 

libra in procesal de conversie a metanalui cu vapori de apa 

/22, 2^ 26, 5.5, 56/ sau cu vapori de apá §i dioxid de carbón 

/79/ se refera la intervale restrinse de parametri, anele fiind 

deperite de svolarla rapida a tehnologiei. In lucrare se prezin- 

tà noi date privind variaría gradelor de transformare la echili- 

bru in aceste procese, extinzindu-se domeniile de variarle a pa- 

rametrilor la conui^iile actúale §i cele de perspectiva {prest

ane unicà de pina la 100 at. pe intreaga linie de amoniac, tem- 

poraturi mai mari §i compozi^ii iniziale diferite). Pe baza date- 

ior ob^inute la calculator se aaalizeaza procesele?eviden£iindu- 

se avantajele adàugarii dioxidului de carbón; se analizeazá de

pendente consumala! teoretic de caldurà de parametri! de lucra, 

evidentiindu-se pentru prima data, parametri! optimi care minima- 

lizeazà consumai de combustibil. Rezultatele §i concluziile ori

ginale desprinse au fost presentate extansiv intr-o serie de lu- 

cràri publícate anterior /82-86/ §1 aplícate la scará industrla- 

là pe baza rapoartelor finale ale contractelor ìncheiate cu 

Centrala de ingra§èminte chimico /101,102/. In lucrare sint pre

sentate, restriño, in capitolul 4.

Modelele matematica stabilite sint verificate pe baza da- 

telor experiméntalo ob^inute in tre! inatalaVii industriale de 

la C.I.C. Turnu Màgurele, C.C. Craiova §i respectiv C.I.C. Pia- 

ora Neam£. Apoi se intocmesc bilanturile teoretica §1 se compa

ra cu cele reale. Aplicares aceste! metodo originale a permis 

desprinderea unei concluzi! importante pentru modelarea macro- 

cinaticá' a procesuluii procésele de transformare de masd ating 

aehilibruì in reactorul industriai q! deci apare posibilitatea 
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desfánurárii procosalni dupa un model macrocinetlc termie. 

Aceastá concluzie a canalizat cercetarea spre dementai tranvie 
t 

rului de caldura» Literatura consacrata transferului de cáldrr^ 

in strat flx este toarte bogatá /129-199/* Nici una din lucrai 

nu se reterà insá la conditine din reactorul de reformare» P? 

aceea ín lucrare se cerceteaza transferul de cáldurá pe un mo

del tizie, la scara de laborator, al reactorului industrial tu

bular. Se stabilente o ecua^ie proprie, pe baza datelor experi- 

meútale obtinute^pentru coeticientul global de transfer de cál- 

duré de la paretele tubului la stratul de catalizator.

In continuare, se stabilente modelul matematic al procé

sala! pe baza modélala! macrocinetlc termic combinat in care 

intervine coeticientul global de transfer determinat anterior» 

Se verifica acest model comparind datele calcúlate cu cele in

aurate pe un reactor industrial» Apoi se indica modul de utili

zare a modelului la proiectarea tehnologicá a reactorului ni 

analiza procesulul la calculator. Modelul stabilit ni verifi- 

cat in lucrare este original ca metoda de stabilire ni compo- 

nen£á- Datele obMinute la calculator pe baza modelului sint,de 

asemenea, originale. 0 parte din aceste rezultate au fost deja 

pubiIcate./8?,88,90,95/.

In vederea completarli modelului matematic cu ecuaViile 

bilancini cantitagli de mineare ni» ca scop practic imediat, 

a determinar!! practico a pierderilor de presiune din stratul 

de catalizator, se cerceteaza hidrodinámica reactorului» Dáte

le din literatura legate de acest capítol /207-229/ bu. se re

fera direct la reactorul de reformare sau la-sisteme similare» 

Ecua^ille existente pentru calculul pierderli de presiune nu 

se pot aplica la stratul de catalizator din reformar in spe

cial datoritá forme! particulare a particulelor (de tip Inele
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Raschi^) .1 j fatula! $1 a raportului mie dintra

diametral .•■’lai el diametral partlculelor. In lucrare se

prezintá caracteri?ticile hidrodinámico fidatele experiméntale 

propril obpinate in laborater foìosind un strat ldentic,din 

punct de vedare geometrie,cu cel industriai. Datele sint prelu

crate statisele ?i corelate sub forma unei ecua^ii propri!.

0 parte din resultatele cercetàrilor, presentate in capi

tolale 2-9 ale acestei lucrar!,au fost valorificate sub forma 

celor 19 lucràri ^tiin^ifice propri! citate /82-1OO/, dintre 

care 15 publícate sau in curs de sparirle, in reviste din ^arà 

§1 stráinátate, volume ale simpozioanelor §i congreselor /82- 

)5>1OO/ iar patru comunicate /96-99Z» precum §1 sub forma con- 

-raccelor de cercetare §tiin£ificá /101-104/.

BUPT



12

C APITOLUL 2. MODELE MATEMATICHE DE BILANT DE MASA

In acest capítol se stabilesc modelele matematico primare 

§i secundare de biland de masa pentru procesal de ob^inere a 

gazulul brut de sintezà in trei variante tehnologice:

- transformares catalitica a metanului cu vapori de apa,

- transíormarea catalitica a metanului cu vapori de apà 

dioxid de carbón §1

- transformares gazului naturai cu un condinut ridicat 

de ^idrocarburi superioare.

2.1. Procesal de transformare catalitica a metanului

cu vapori de apà

Procesal de transformare catalitica a metanului cu va

pori de apà are, ca sursá de hidrogen, o deosebità importanza 

actúala §i de perspectiva. In prezent, acesta reprezintà prin- 

cipalul proceden de obdinerea hidrogenului atìt in Vara noas- 

trà cît §i pe plan mondial. Peste 60% din hidrogenul obÇinut 

pe aceastà cale se utilizeazà la sinteza amoniacului, produs 

intermediar esencial pentru fabricarea îngràçàmintelor chimica 

cu azot. In instaladme moderne de obdlnere a amoniacului 

transformares catalitica a metanului ca vapori de apà se face 

in dona trepte. Procesal din prima treaptà se definente prin 

ecuadia característica (1):

+ H20 + A"]g + [k]b —*[h2 + CO + C02 + CH4 + HgO + A”]

* Hs u)

Faza gazoasà la un moment dat condine cinci componente 

active, ìntre care pot avea loc reacdiile (2) - ($) t

ch4 + h2o = CO + 5H2 (2)
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CJ., v '1? (3)

di4 — G^2 t 41^ (4)

CH4 + C02 = 2CO V 2H2 (5)

Reactiilö (cj”(10), caie due la formarea carbonaie!, na 

sint lua-e la consideratile la aceastä etapät

2C0 = C * C02 (6)

2C0 = 2C + 02 (7)

C02 = C + 02 (8)

ch4 = C + 2H2 (9)

CO + h2 = C ♦ h2o (10)

Urmeazä sä so stabileascä care dintre ecua^iile stoichiometrice 

(2) - (f>) trebuie laste in considerarle pentru deaeriate a stoi- 

chiometricä a masei de reac£ie. Pentru aceasta se apllcà metoda 

algebrica a ortogonalizarli /85,106,107/« Numàrul de ecuarii 

atoichiometrice independente (L) se stabilente pe baza telarle! 

(11) t
L = N - R (11)

Deoarece rangul (R) matrici! atomilor (A ), asociatä tabelulr 

4, este R = 5, rezultä cä L = 2 $! deci, numai do uà din reack 

ile (2) - (5) aint independente.

Tabelul 4« Indio! ni coeficienti atoichlometrioi

Component Aa

CHO M
 

K
) »r

 

M
l

ch4 

H2 
CO
co2 
H20

14 0
0 2 0
10 1
10 2
0 2 1

-1 0 -1 -1
5 1 4 2
1-1 0 2
0 1 1-1

-1 -1 -2 0

Fe baza legi! conaerväril atomilor, sint independente re- 

ac£i!le pentru care este valabilä rela£ia /106/ i
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(12)Tk • Ar = 0 a
Utilizlnd tabelul 4, se poate u§or constata c& rela£ia (12) este 

verificatS pentru fiecare din reac^iile (2) - (5) proposes

pentru reacfcia (2) s

4 0

2 0

0 1

0 2

2 ’ 1

0 -1) = (o 0 o)

pentru reac^ia (3)s
/ 1 4

0 2

1 0

I 1 0
\ 0 2

1 -1) = (o 0 o)

pentru reac^ia (4)t

C! 4 0 \ 
0 2 0 \

1 0 1 (-1 4 0

1 ° 2 /
\0 2 1 /

1 -2) = (OOO)

pentru reac^ia (5)1
I ! 4 o\ 

0 2 0 \ 

1 0 1 (-1 2 2

1 ° 2 /
\ 0 2 1 /

-1 0) = (OOO)

Prin urmare, pentru descrierea stoiohiometrio& a procesului de

reformare,reprezentat prin ecua^ia caracteristicS' (l)jSint po- 

sibile §ase variante corespunzatoare celor §ase perechi de ecu-
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(3) - Wî (3) - (3) W
Considéra nd cuplul de ecuaÇii (2) - (3) iar ca reactanÇi

valoroçi metanul pentru reacÇia (2) §1 oxldul de carbon pentru

reacÇia (3) relaÇlile de definible ale celor doua ^rude de

transformare sint:

ch4

CO

„02
ch4

2
“ nCH4 

---
ÛCH4

02 2
nH20 " nH20 

------ 7^------- 
ch4

„02 
nC0

2 
h2

nCH4

«02 
‘ nH . 
^2----  
lCH4

03 3
nC0 “ nC0

-------------

nco

03 3
^2° " Dh2° 

--------
nco

?CO - n05 nco22

nco

2

nC0

05
ü2

(14)

bcuaÇiile de concretizare (15) permit eliminares indicilor in

nco2

2

DCH4

termediar! din relaÿiile (13) ?! (14):

nco
«02
QCH4 = nCH4 n05 - nco

2 
nC0

nC02
«02
nH20 = nH20 n?5 - “h20 "

2 
nH20

nH20
«02
nC0 = 0 n05 - nC02 0

2 
dch4 n02

U2
0 n05 = 

h2- “h2

(15)

2
°C0 "

nco =

Dy — Ry

Pe baza reladlilor (13)» (14) ob^ la ecuaÇiile

algebrice primare de bilanÿ a_e componentelor>prezentate in ta

belul 5» Introducind nota^illei ch4 se

obdlne forma mai s!mpl& a ecuaÇiilor primare de biland» din ta- 

belul b.

Pentru contrôlai funcÇionarii instaladle! prin interme-

diul bilançurilor sint mai utile ecuaVille secundare do bilans 

in care grádele de transformare sint inlocuite eu concentrât il 

care se m&soarfi direct» Aceast& inloculre se face prin interme—
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Tabelul 5* Ecuatiile primare de bilan^ de masà (forma A) in pi ' 
cesul de conversie a metanului cu vapori de apà

(comoonent Ecuatii de biiant
1--- ----------------

CH4 CH¿ nCH4

A2A_-

co nC0 Ah/Aí "CHilcH^QO

nC02 AhAAcO

H2 % " 3 CH¿ nC A r H^ÍCO

A” nÁ' ' nA"
—_________ 1Y

TOTAL
nT AI’AhAhJ

Tabelul 6. Ecuatiile primara de bilan^ de masd (forma B) in pro
cesal de conversie a metanului cu vapor! de apá.

Comoone.it Ecuatii de biiant

ch4 nCH4 " )

H20 ^2° = n'H2° nCH4( £ t (b )
-

co 'i j -

co2 nC02 =

H2 nH2 = rfCH4 ( 3* )

a" nÁ' = nÁ'

toial x*„ ♦ 2<jc Ì
A /

f
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dial tú.Ih; ? ilnp

o onCn4 •C< " CCH4 - °CH4 

nCH4 ‘fi - nC02

(16)

(17)

Se ob^in astfel ecua^üle secundare de bilan£ de masa din tabe- 

luì 7• Parametri! care trebuie determinaci direct pentru re- 

zolvarea acestor ecua^ii sìnt frac^ille molare ale metanului 

( x^,. ) $i dioxidului de carbón ( x-,n ) raportate la gazuluv/2 
uz^d,

Datorità metodei de analiza a gazului brut de sinteza, 

obfinar la ie§irea din reactorul de reformare, este necesar, de 

cele mai multe ori, sa se utilizeze frac^ille molare raportate

ic rezul uscat: §1 XCC>2* bcuatiile secundare de bilanC 

in funeCie de aceste mirimi sint prezentate in tabelul 8.

Grádele de transformare §iy$ se pot calcula in func^ie

fractiile *CH

tiilor (18) 91 (13).
xco2 misurate direct, cu ajutorul rela-
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Tabelul 7. EcuaViile secundare de bilant; de masa (forma A) t: 
procesal de conversie a metanului cu vapori de ap

Component

co2

Ecuatii de bilant

Tabelul 8. Ecua^iile secundare de bilan^ de masa (forma B) in 
procesal de conversie a metanului cu vapori do apa

Component Ecjaxii de bilant

Chi
( V3XCH4 \x

^*3XCH4-XCO2' CH4

co nco=ngu
/ -í U3XC^ Wy » y U 

_ ^^4 1+3XCH¿XCO2 w]

n -ni i*3Xch4 \ .
C02 9U' i*3Xch.-xcoJàco2

H2 nH2=ngu
nv- J 1*3XQi¿ m 0CH41 1’3XCH4XCO^/CO?XCH4Ì1

Á' nA„=ngu (1'xch4

TOTAL 
gaz uscat

• 
ngu=ngU

( 1+3XQH4 '
1+3XCKxCC2 ' _________

H2° XCH~ — (Xrn'xCHl
[ CP ^3XCH¿-XCO^ ^^2 CM
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2.2. rincasai de transformare a metannini cu vapori da

apa çi dioxid de carbon

Tranciormerei metanului cu amestec de vapori de apá §1 

dioxid f' carbon aro o importanza deosebitá ìn diroccia valo- 

rificárii un or gaze sárace în metan, cu conÇinut ridicat de C02» 

centra obçinerea unor gaze de sintezà cu rapoarte C0/H2 varia

bile /85/• Ecuafcia característica acestui procès este: 

rcH4+H20+C02AA”]g +[k]s [h2+C0+C02+CH4+H20+A"Jg + [k]s (20)

Portiu statilirea mcdelelor matematice de bilanÇ se poate 

jua in consideraZle,çi în acest caz,una din cele çase variante 

corespunzatoare celor çase perechi ce se pot aleâtui din ecua- 

Züle stoichiometrjce (2) - (5)• Considerînd cuplul de ecuaÿii

(5) - (5)» se definente gradui de transformare a metannini

) pentru reactia (5) §i gradui de transformare a oxidului( ch4
de carbon (^q) pentru reac tia (3). Notînd çi in acest caz

se obtin ' ecuatiile primare de bilant prezen-

Late în tabelul 9.

fauelal 9« Ecuatü primare de bilans de masá în procesul de

conversie a metanului cu vapori de ap& çi dioxid

o. carbon

Component Ecuatia de bilans

CH4 “CH4 = nCH4 (1 “*< )
CO nC0 =^nCH4 “ /3 )
J ^2 - 2nCH4 ( +
CO- nCO2= nCH. ( XC02
li2o

A”

0 / • 0
’ nCH J ~H90 

O * O
nA" = nCH„‘ XA”

- 2
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Ecuatüle secundare de bilant se obtin, In acest caz3 

pe baza relatillor de inlocuire (21) §1 (22)t

nCH4 s nCH4 " nCH4 ‘ ‘

nCH4 “ 1/2 (nC02 - - nCH^) G: >

Se obtin astfel ecuatüle secundare prezentate in tabelul 10 

care exprimá compozitia la un moment dat in functie de compozi-

tía iniciáis §i fracalile molare x^g ca parametrico2’
care trebuie determinati* Se poate remarca faptul cá,ecuatüle 

din tabelul 10 devin identice cu cele din tabelul 7, In cazul in 

care x£q = 0. Acest lucru conflrmà identitatea celor §ase va

riante stoichiometrice poslbile.

In cazul transformärii metanului cu amestec de vapori de 

apa $i dioxid de carbón se pot obtine gaze cu un oontinut va

ri ab il de oxid de carbón §i hidrogen,utilizabile in diferite 

sinteze* De aceea este convenabil sà se aleagà ca parametri 

care trebuie determinati xrH , ca masará a eficiente! procesu-

lui y = x„ 
“2/xC0 care reprez intá o másurá a calitátü gazu- 

lui de sintezà obtinut. Ecuatüle secundare de bilant care ex- 

primà compozitia la un moment dat in funetle de parametri x^g 

$i y sint prezentate in tabelul 11, undet A = 1 + Xg q + x^q
• o 2 2

+ xA„ • Trecerea de la grádele de transformare^ §i(3 t care

4

intervia in ecuatüle primare de bilant din tabelul 9» la mà-
rlmile x^ §i y se face prin intermediul relatiilor (23) §i
(24) ।

(2?)

(24)
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Tabeltü 10. Acuátillo n&cucdare de bilans d® mesà (forma A). în 
proceso! de couvera le a œetanului cu vapori de apà dioxld do 
carbon• 

Ecuatii de bilant

ch4
CHa

xch4

Ho0 H70 to2- x; xchJ 
«

CO
OCO^T* ;*XC°2^1*2xCH4

cô2

h2 ch4

TOTAL
L_______

4—

’ I ¿x

ï'abe.ul 11. ncuaÇille secundare de bilanÇ de masà (forma B) în 
procesul de conversie a metanului cu vapori de apá §i dioxid de 
carbon.

! C ■»mponen* ] Ecuatii de filant

C-L H
n . ri
■ CHh ' CHm 1*2xqhm

lue A- %0‘nCH4[*• 0 -i IIcAîihÆÜ 1
[h2° (1‘2xCH4)(y‘1)J

CO
- «fi 4(1-A*chJto ^4 (TZXCH^HI*»

co2 rto2=rbtv. h. 2(y-v ai
. co2 1*2^ l y*i 1

h2 n -rf

a”

total

______________________________________

1*2Xch¿4
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2.J. Transformarea ou vapor! de apà a gazului natural eu

un continut ridicat de hidrocarburi superioare

Gazele naturale pot confine» alàturi de metan, cantitàÇi 

variabile de alcani superior!: etan, propan, butan §1 izobutan

eu formula generalà C.H

ou formula u^e j-»
hldrooaiburilor superioare

unde J = 2 - 4 precum çi alchene 

2 - 4. Este de açteptat ca prezenta 

alàturi de metan sa ducà la modifi-

carea compoziÇiei gazului de sintezà rezultat la reformarea a- 

cesto.ia oit çi la modificarea celorlalte performante ale proce— 

aului.
Modificarea compoziçiei gazelor rezultate poate fi prezi- 

sà eu ajutorul modelelor algebrice de bilant bazate pe cunoaç- 

terea stoichiometriei procesului. In ceea ce priveçte tr ans f or- 

mare a metanului en vapori de apà ou sau fàrà dioxid de carbon 

a-a stabilit anterior c&, dac& nu se formeazS carbon, procesul 

este descris stoichiometric de dou& din ecuatiile (2) - (5)* 

S-a demonstrat, de asemenea, ca ecuatiile secondare de bilant 

obinute sint identice pentru toate cele §ase variants posibile. 

ReactHie dup& care se transforms celelalte hidrocarburi din 

gazul natural nu sint ins& bine precizate in literature. /23, 
24,26,68/. Astfel unii autori considers. cS alcanii superior! 

reactioneazS direct cu vapor!! de apS rezultind Co, CO2 §! H2 
conform ecuatiilor stoichiometrice (25) - (26), /69-7J/ :

CrH2j+2 * JH2° 3 JC0 * <2^ + h2 (25)

CrH2j+2 * 2^H2° 3 ^C02 + + H2 <26>

Altl cercetàtorl considéra cà alcanii superior! se trans- 
iormà mai inti! in metan care,apo!, reactioneazà conform ecu— 
atiilor (2) §1 (3).

Cu privire la formarea initials a metanului s-au propost
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ÎM&,. doué canisse. Àetfel, Leibu? 774-76/ çi Hyman /60/ con- 

a id erô c& trans 1 r>rr. urea omologilar superior! in metan are loe 

prin hiàrocracune, conform reac^le! (27)*

♦ <3 - 1>a2 * ^4 (27)

lar Dent 731/ çi Lihou /35/ consideró o reactie de tipul:

CJH2J+2 * C-^r-ÍHgO = ( y )CH4 + (-^)C02 (28)

Cercetôri experimentale çi teoretice /77»7&Z au demonstrat 

faptul có hidroearburile superloare se transforma in intregime 

s?tan chirr la irtrarea în reactorul tubular de reformare, 

la temperatura mai mari de 875* K, nemaigàsindu-se in gazele re

cítate dûolí ^4» CO, CC2, H2, H^O çi inerte. De aceea ecuati- 

ile (25) çi (2€L) nu pot fi utilízate la stabilirea unui model 

general de bilans. Kàmîn in discutí© cele doua variante eu for

marea initiais a metanului. Considérant deci ca ecuatüle stoi- 

chiometrice independente pot fi scrise in doua variante: 
variante At 

- alcanii se transfernA in metan conform ecuatiei (27), 

- alchenele se transforma, in mod analog, conform ecu- 
atlel (29)।

♦ JH2 = jCH4 (29)

- conversia metanului are loc dupa douà din reacÿiile 

U) - (5)«
variante B:

- alcanii se transforma în metan dupà reacÿia (28), 

- alchenele duc la metan conform reaculei (30):

GJH2j + H2° = CH4 * v/4 CO2

- conversia metanului se desfaçoara conform reactlilor 
< ) si (3).
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Corespunzätor acestor douä variante se stabilesc, in continua

re» eouatiile algebrice de bilan^*
Pe baza datelor experimentale existente /78/ cit 9i a de- 

terminärllor propri! /86/ se poate considera cä ecua^ia carác

ter isticä a procesului de transformare catalitica cu vapori de 

apà a gazulul naturai, care concine pe lingá metan §i alte hidro- 

carbori gazoase, este de formai 

[cH^C^^g+CjHgj+HgO + A"]g +[k]s -*{c0+C02+H2+CH4+H20+A"]g+Ma 

(31) 
EcuaViile stoichiometrice independente sìnt: (27), (29), (2) §i 

(5) in variante A; (28), (30), (2) 9! (3) in varianta B. Se in- 

cearcä mal intil o departajare a celor douä variante printr-un 

studio termodinamic• In tabelul 12 sint presentate ecua^iile con- 

stahtelor de echllibru ale reac^iilor posibile in cele douä va

riante, stabilite de noi pe baza datelor din tabelul 13« In fi

gura 3 flint prezentate valorile numerico ale constantelor de echi- 

libru ale reactiilor posibile in intervalul 700 - 1300 K.

700 eoo 900 1000 noo ü 00 t k

Fig.5. Variarla constantelor 
de echllibru ale reac- 
tillor (1) - (16) din 
tabelul 12 cu tempera
tura, in intervalul 
700 - I3OO K.
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Tabelul 13. Propriet&ti termodinamice ale componentelor

Compo
sent H® “298 

cal/mol
B9B29q 
cal/mol K

CP1‘■ at 4 b^ ♦ qt2

ai b^lO^ ctaob

CB* -17889,0 44,50 3,422 17,845 -4,165

C2H6 -20236,0 54.85 1,375 41,852 -13,827

c^8 -24820,0 64,51 0,410 64,710 -22,582

®4^10 -29810,0 74,10 4,357 72,552 •22,145

C4H101»O -51450,0 70,42 2,296 82,410 -38,792

C2H4 12496,0 52.45 2,706 29,160 -9,059

C3H6 4880,0 63,80 2,974 45,024 -11,376

C4H8 280,0 73,48 5,132 61,760 -19,322

^^ole -1362,0 71,90 2,047 64,311 -19,834

C4H8trwM 70,86 4,967 59,961 -18,147

C4H8i»0 -3343»0 70,17 5,331 60,246 -18,140
CO -26415,7 47,30 6,250 2,091 -0,475

“2 -94051,8 51,06 6,850 8,533 -2,475
H2 0,0 31,21 6,880 0,066 -0,279
H2° «p. -57797,9 45,10 6,890 3,283 -0,343
h2 0,0 MB 6,300 1,891 -0,345
°2 0,0 49,003 6,130 2,990 -0,806

-11000,0 «B 8,040 0,700 5,100
Ar 0,0 4,967 0,000 0,000

Potrivit datelor din figura J, la temperaturi de 800 - 

900 K,1a care ae afl& mas a de reactie în primole portinai ale 

reactorului tabular de reformare, constantele de echilibru ale 

reaotiilor de tip (27) - (30), pria care se transforma hidrocar- 
burile superioare in metan, sint mai mari decit 10^ • Ca ormare, 

aceste reseti! pot fi considerate totale /78/. In aceste condi
ti!, ecuatiile algebrica de bilant ale componentelor devin i-
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„cm „o» . o» s ,
nC0~ • “H- 91 nHP0

nCH4 = nCH4 (1

nC0 a nCH4 ^“Z3 >

nC02 ® qC02 * DCH4‘

3 “H* + DCH4

ÛA” a ÛA”
“ïïgO ’ nH20 " “ç* (o(+/3 )

dentice eu oele stabilité pentru reformarea metanului eu vapori 

de ap&, daeà se introduc compoziÿiile initiale fictive (ncn4 »

(32)

(33) 

(3*) 

(35)

(36)

(37)

In aceast& lucrare se stabilesc relatü de calcul sü.màri- 

milor initiale fictive» pentru fiecare din cele doua variante 

stoichiometrice.

Pentru variants A, aceste relaÇil sîntt

n0 
nH20 3 ^20

Pentru variante B, relaçllle au format

(40)

(41)

(42)

(4?)
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4 A
» y- fe1)“? h * y ¿ nc h

“h“ = 0 (45)

Cela douâ modale matematica de bliant propuse cuprind ecu- 

atlile (32) - (37) §1 (38) - (41) in variante A $1 ecuatiile 

(32) - (37) çi (42) - (45) în variante B»
Testarea adecvantel calor douä modele rivale s-a fäcut 

comparînd resultatele calcúlate cu valorlle experimentale din 

tabelul 14. Datele experimentale reprezintä valori medi! ale mä- 

surátorilor efectúate timp de 12 zile pe o instaladle indostri-

alá operatá la parametri!! T = 1034 K, P = 30 at., x^O = 5,9 .

Compozitia gazului natural folosit ca materie prima a fost, in

procente molare, urmátoarea» 87,8888% 7,0049% CgH^î 3,0036%

C5H8 j 1,8022% C4H10j 0,505 A" (N2 + Ar).

Grádele de transformare cC §1care intervin în ecuatiile 

primare de bilant (32) - (37) s-au calculât în functie de frac- 

tille molare raportate la gazul uscat, X^ §1 X^q , cu ajutorul 

relatiilor (18) §1 (19)« In conditiile date acestea sínti 
c£» 0,66559 §iy0 = 0,391065 • Compozitlile calcúlate cu aceste 

grade de transformare, utllizínd cele douá modele de bilant, 

sînt prezentate comparativ ín tabelul 14. Din tabel rezultá 

concordante foarte buná dintre compozitlile masurate 9! cele 

calcúlate cu varianta A a modelului de bilant propus. Pe aceastá 

bazá se poate afirma cá §i bilantul teoretic se poate calcula 
cu ajutorul modelului stabilit pentru procesul de transformare 
a metanulo! în care se înloculeçte compozitia initialá fictivá 
folosind relatille (38) - (41).
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CkPlTOUTL MODELE MATEMATICE DE BILANT TERMIC

A tit procesal conventional de transformares metanului cu 

vapori de ap&, definit prin ecuatiile (1) - (5)» cit §i proce

sal modifioat de conversie a metanului cu amestec de vapori de 

ap& §i Aioxid de carbon, reprezentat prin ecuatiile (3)» (5) ?i 

(20), sint puternic endoterme. De aceea este necesará elaborarea 

unor modele matematice de bilant termic precise care sá permita 

optimizarea consumolui de energie necesarà desfà?uràrii procesu- 

lui la anumite valori ale parametrilor tehnologici. Pentru fle

care din cele douá procedee se stabilesc ecuatiile care permit 

calculul consumului de caldurà in funetie de parametri tehnolo- 

glci ai procesului de reformare, apoi, luind in considerati© ?i 

procesul de ardere, se stabilesc §1 ecuatiile pentru determina

res direetà a consumului de combustibil. Drept combustibil se 

considerà gazul metan de aceea?! compozitie cu cel tehnologic 
e 

sau amestecuri de gaz metan §1 gaze de purjà, resultate ca de- 

?eu in ciclul de sintezà a amoniacului. In final, se sublinia- 

z& aspeotele specifico care apar in cazul in care se utllizea- 

zà ca faz& reactant gazul natural cu hidrocarburi superloare.

Bilantul termic in procesul de conversie catali- 

ticá a metanului cu vapori de ap&

3«1.1. Consumai specific de c&ldurá

Procesul de conversie catalitlcà a metanului cu vapori de 
apà se definente prin ecuatia característica (1) ?i ecuatiile

stoichiometries (2), (J). Reactia (2) este puternic endotermS 
^R2H298 

1^2 98

» 49.270 Kcal/Kmol) iar reactia (5) este slab exotermá

= -98J8 Kcal/Kmol). De aceea procesul unltar de ’•refor
mare” este endoterm, ecuatia bilantului termic al faze gazoase
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avînd format

¿Ho +^Hext = + âHR ^Hp C4^). 
Neglijînd pierderile; se expliciteazâ, din ecuaÇia (46),cantita- 

tea de câldurà transmisà din exterior procesului:

âHext = Ah + - AHO W)

Pentru cercetarea variatisi consumului de caldura ( à HQX|.) cu 
presiunea (P), temperatura (T) §1 compozi^ia iniziala (x^q» 

x®„, nCH «cuaVia (47) este adusa, in aceastà lucrare, intr-o 

formà convenabilà utilizarli calculatorului. Pentru concretiza-

4H « £ ni i Cpi 

Pe baza ecuatiei caracteristice

rea ecua^iei bilancini termic se fine seama nomai de influenza 

temperaturli asupra màrimilor termice deoarece datele existente 

dovedesc cà influenza presiunii poate fi neglijata /35/« In toa- 

te calculele termice s-au folosit datele din tabelul 13 /22,29A 

Entalpiile masei de reactie iniziala ( dHQ) §1 finalà 

(4 H) se calculeazà aditiv cu ecuatiile (48) §1 (49):

dT (48)

dT (49)

(1), a ecuaVillor pentru

Cpi din tabelul 13 §1 a ecua^lllor primare de bilan^ din tabe
lul 6, dupà integrare, ecuatiila (48) §1 (49) devin:

JHo = nCH4 [^'422 + 7.219 ^2o>to 4 <8-922 + 1.187 x^q)10"3^" 

-(1,589 - 0,089 x°20)10"4T^ - 1775 - 2280 ^H2oJ (48,)

Ah = ^(16,249oC+ 0,261/3 + 5,422 + 7,219 x® 0)T - (8,965<<-

- 2,067 fi - 8,922 - 1,187 x^^0)10*?T2 + (l,425oC- 0,668/3 - 

- 1,388 ♦ 0,089 x®^0 ) 10~6T5 - 4tO83oC - 244 - 1773 - 2260 .
•^o] (49’)
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Efectul tornio global al procesului, AHr, s® exprima in 

fanoni« de efectele termico ale reacfciilor (2) çi (3)» P^in 

relaÇia (50)t
4HE “ nCH J < A R2H?> <*R3H?> 1 (50)

Concretizînd ecuaÇla lui Kirchoff pentru reac^iile (2) çi (3) 

cu ajutorul datelor din tabolul 1?, bo ob^in relaViile (51) ?i

(52) »

4 i2ht *

A R ht •
9

45.185 + 16,25 T - 8,965.1O"3T2 + 1.425.10-6!3

-10.080 + 0,261 T + 2,067.10"3T2 - 0,668.10-6T3

(5D

(52)

Inlocuind relatiile (51) ?i (52) in ecuaÇia (50), s® obÇinei

n^ [ 45185 - 10080/3 ♦ (16,25<£ + 0,261/5 ) T -

- (8,965(A - 2,067/3 )10“5T2 + (l,425c£- 0,668/3 )10“6T5] (53) 

In final, înlocuind ecuaÇiile (48*)» (49*)»§i (53) in relaÇia 

(47), se obçinei

A Hext » n^ [41100 c£ - 10320/3 + (32,50 + 0,522/3 + 3,422 +

+ 7,219 ^q)! - (17,950 o( - 4,154/3 - 8,922 - 1,187 x£20)10"3T2+ 

+ (2,850c< - 1,556/3 - 1,588 + 0,089 O)1O"6T3 - (5,422 + 7,219.

• ’h20)To - (s-922 - 1.187 Xh2o)10‘3to+(1’588 - 0,089 0) .

•10’6t’] (54)

Ecuatia (54) exprimâ dependenÇa consumului de càldurâ in procès 
de parametrii tehnologici P, T, x£ n, T §i n° iIlgU O ^**2^

» ^p. T> ^20- æo 91 nCH4)

0 mârime mai sugeativâ este 4H„, consumai spécifie de câldurà în c
procès, reportât la un mol ae hidrogen obÇinut* Pe baza ecuaÇii— 
lor de bilanç de masàt

qH2 = nCH4 (5<< +/3 ) (55)
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“co - “ch4 (<<-/?) (56)

91, considerind cá in procésele ulterioare reformar!! primare

nnA se transformé intr-un numàr egal de moli de hidrogen prin CO
conversie catalitica cu vapori de apa, se obline relamía dintre

4 «c ’
da .

dH » ------
° **“ch4

(57)

Pentru determinares consumala! specific de gaz metan combusti»

bil este necesarà elaborarse bilanciai de materiale 91 calda»

rà in procesal de ardere«

3.1.2. Consumai specific de combustibil

3.1.2.1. Arderea gazului metan

Procesul de ardere compietà a gazului metan cu oxigenul 

din aer se define9te prin ecuatia caracteristicà (38) §1 ecua» 

Via stoichiometricà (59)»

[CH4 ♦ ♦ |02 + N2]g —* [CO2 ♦ H20 + CH4 + 02 + A" + N2] g

(58)

CH4 ♦ 202 = C02 + 2H20 (59)

Prin definirea gradulu! de transformare a metanului in 

reacVla (59) 91,considerind toate inertele sub formà de azot, 

se ob^in ecuatiile primare de bilanV din tabelul 15«

Studiul echilibrului termodinamic al reacViei (59)» fo- 

loalnd datele termodinamico din tabelul 13, a dus la concluzia 
ca^in Intervalul 300 - 1500 K^aceastà reactle este practic 1- 

leverslbllà 9! deci gradui teoretic de transformare a metanu— 
lui este egal cu unltatea. Màsuràtorile propri! asupra gazelor 

lo ardere au aràtat cà 9! in conditi! practlce, q# a 1 /84/.
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In consecintá ecuaÇiile din tabelul 15 se simplifica, conside-

rindi nCH4 = °» *CH4 = 0 91 7 CH4 1.

Tabelul 15. Ecua^iile primare de bilanÇ de masá in procesal

de ardere a gazului metan

Com pone nt Dj [Kmol/s ] X¡

cha
x . 1 - "ÎCHa 

CH¿ l*>’02t*Á'

°2
x = XQ,- 
02 1^0/ X^.

co2 nC0|
x = ^ÇHz,______
C0¿

h2o
_ HCH4

H2° '

nÀ'= noVA'' -
XA-’ 1^^.

TOTAL ZXAf1

Forma primará a ecuatiei bilanÇului termic in proejani 
de ardere este:

áfi = -dH -4h« O K p
Termenii ecua^iei (60)

aaui

se concretizeazá astfelt

dT + 5.7619»

(60)

(61)

(61')*ô>]= “¿vx

BUPT



55

Inlocuind x2
°2

pria , coefiotentai excesala! de aer, dupà in

tegrare se obline, pentru Xt

X= -1775,3702 + 3,422 T01 + 8,9225.10-3T§1 - l,3883.10-6T31+ 

+ 9,524 f (6,2643 To2 + 1,032494. 10"5To2 - 0,14727.10-6T32 -

- 1954,5667) (62)

Pe basa aditivit&tl^» ecuatia lai JH, estei

saut
= nCH4 [’2(Ta’ = dCH4,Z (63')

Final, se obline pentru Z,ecuatia:

Z --2885,4979 + 8,57 Tfl + 4,5595.10“V - 0,52655.10“M + a « a

1- 9»524 f (-1954,5557 ♦ 6,2645 T + 1,052494.lO"5^ - 0,14725.

• 10“6T$) (64)

Cantitatea de o&ldur& degajatà in procesul do ardere, ¿1Hr, se 

determin& cu ecuatiai

^HR a nCH4^‘A rHj) - ® nCH4*^

Concretizind ecuatia lui Kirchofr, se obline pentru Yt

Y » 192868,7284 - 4,948 T ♦ 4,565.10"5T^ - 0,872.10"6T^ (66)
® a a

Considerind pierderile neglijabile, ecua(ia (60) se poate serie
in funeste de o 

lCH Qi marinile X, Y, Z , astfelt

¿Ha= ♦ X - Z)
Deoereoe, 21Ha = , consumai de metan combustibil ee

(67)

calculeazà cu rela^iai
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(68)
dH 4.

Ox _ ext.
nCH4'ard. ” X + X - Z

Rezolvarea, la calculator, a sistemul de ecua£ii (54), (62), 

(64), (66) 91 (68) permite determinarea consumului de gaz metan 

combustibil la diferite valor! ale parametrilor procesului cata- 

litio de reformare (T, P, x^q * XA” * ’ Precum $1 al®

procesului de ardere (Ta, Tq1, Tq2, )•

5.1.2.2. Arderea gazelor de purjá

In instaladme de ob£inere a amoniacului, gazul metan 

este utilizat atit ca meterle primá (gaz metan tehnologic) cit 

9i ca gaz combustibil in cuptorul de reformare precum §i in ce- 

zanul auxiliar pentru producerea aburului. Intr-o linie moder

na de obdinere a amoniacului numai 64,22% din gazul metan con- 

sumat este ”tehnologic”• Utilizares eficientá a gazului metan 

impune diminuaree ponderii gazului de combustie ?i reducerea 

coeficientilor de consum de gaz tehnologic. 0 metodá propusa 

de no!, este inlocuirea partialá a gazului metan de arderé pu 

gaze de punja, rezultate ca de9eu in ciclul de sintezá a amo

niacului. Aceste gaze au o compozitie variabiia care oscileazá 

in jurul urmátoarelor valori mediit 58»31% H2j 15»103% CH4; 
0,641% NH$| 22,415% N2 9! restul argón, Aceste gaze con^in deci 

peste ?2% substante combustibile (CH4, H2^ NH^), Datoritá va- 

riatiei compozitiei gazelor de purja 9! a parametrilor proce

sului de reformare, este necesara stabilirea unui model matema- 

tic care sá permita determinarea consumului de gaz combustibil 

in orice condi^ii. Stabilirea acestui model implicá elaborarse 

ecuatülor de bilan£ de masa 9! cáldurá in procesal de ardere 
a gazelor de punja.

Acest procos se define9te prin ecua^ia característica

BUPT



37

(69) çi ecuatüle stoichiometrice (70) - (72): 

[CH4 + H2 + NH5 + N2 + Ar] g 4 [N2 + 02]g -* [CO2 + H20 + 02 +

+ N2 ♦ Ar] (^9)J 6
CH# + 202 = C02 + 2H20 -191758,6 Kcal/Kmol (70)

fl2 + 1/2O2 = H20 -57797,9 Kcal/Kmol (71)

NH5 + y2 02 = 1/2 N2 + V2 H20 -75696,85 Kcal/Kmol (72)

Pe baza gradelor de transformare ale metanului (^ ) in re-

actia (70)jhidrogénala! (^ H^) in reactia (71) ?! amoniacului

NH reactia (72) ?! a relatiilor de coneretizáronse obtin 
ecuatiile primare de bilant de masa in procesal de ardere a ga- 

zelor de purjA, in forma generalA, prezentate in tabelul 16.

Constantele de echilibra ale reac,iilor (70) - (72), cal

culate cu ajutorul datelor din tabelul 10 sint, in intervalul 
300 - 1500 K, > io\ deci pot fi considerate totale /78/. Anali

za gazelor de ardere nu indicA prezenta reactantilor CH^, H2, 

NH^ /97/, ceea ce aratA cA grádele de transformare reale 9! 

teorético ale acestora sint egale cu unitatea. In acosté condi- 

tü ecuatiile de bilant capAtA forma simplificatA din coloana 
a doua a tabelului 16.

Ecuatia bilantalui termic in procesul arderii gazelor de 

purJA are, de asemenea, forma generalA (60). Termenli^, 

à H se concretizeazA, urmind acelaçi procedeu dar tinind seama 

de ecuatiile de definitie a procesului (69) - (72) çi de date- 
le termodinamice specifice, astieli 

âll0 = n6p[Ào ♦ Vol ♦ Vol * Vol * ‘aer^'26^-^ * 

♦ 1,032494.1O"5Tq2 - 0,14727.10"6T^2)] = ûgp.X’ (73) 

und e t
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Tabelul 16. Benedille algebrice de bilans masä în procesal 

de ardere a gazelor de purjä

Comp
_____ Ecuatii^__________________ ,

Forma generala Forma simplifícala j

CH, nCH/ n^°____________________i

H2

1

nH<l

NH3 nNHj nN^ AnH3^ Nh3 nNH^0

°2
0$ n¿¿-2 2*nH2' 

* ^3 !

h2o ‘l^NHa^NHì
Ftyf2 ^CH* 1 nNH3

1

co2 nCO^CH4

N2

Ar rvfÌAr

TOTAL nf ^*2 nT-'rV1’2xH24xNH3
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A- - 1775.3702 x® - 2055.6316 x£ ~ 2471,9895 x^ -

- 1955,1283 - 1480,315 x^ - 1954,5667 i°er

Bo - 5.422 x® ♦ 6,88 X® 4 8,04 x^ ♦ 6,3 X® 4 4,9675 x°r
4 ¿ (74)

Co - 10-5(8,9225 X» ♦ 0,033 x® 4 0,35 x® 4 0,90955 xj 
4 ¿ ¿

Do . 10"6(-1,3883 X® + 0,093 x® 4 1,7 - 0,ll5 x®
4 ¿ 2 ¿

In aod analog, se obline pentru 4 Hi

4h a n° (A* ♦ B* T ♦ C* T2 + D* T^) « n° Z* (75)44 8P o o a o a o a' gp

undo i

A¿ = -2885,4979 xg^ - 1219,7699 x®^ - 2807,2188 x^ -

- 1955,1284 xj2 - 1480,315 x^ - 1954,5537 i“er

- 8,37 X^ + 3,825 xJ2 + 8,8875 x^ + 6,30 x^ + 4,9675 •

. x^ 4 6,2643 (76)

c¿ - 10-5(4,5595 x^ + 0,894 x°2 + 1,79577 xjg ♦ 0,90955 xj^ 

♦ 1,032494 i® ) QvA
D- = 10"6(-0,51633 X® + 0,02 $ - 0,0275 x^ - 0,115 x° - 

4 ¿ ¿
- 0,14725 i° ) Q wX

Raportul x° se ooreleazä ou ooeflolentul de exoes, 

prin relamía (77)i

= 4,762 f (2 X® 4 1/2 4 ¥4 x^ ) (77)
¿ 2

Termenul^Hp se calculeazä ou relatia (7ö)i
4 “h " “¡p(Aö + Bö Ta * cö ñ + Dö = Dgp r <7fl>

uude i
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A» = 192868,7284 x^ + 61062,5184 x^ + 76052,079

Bo . -4,948 - 10,705 x»2 - 0,8475 (79)

C" = 10-5(4,565 xgg - 0,861 xg - 1,44577 X®, )

D” ® 10 $(—0,872 ♦ O»O73 * ^*^275 xnh^

Final, consumai de gaze de purjá^se celculeazá cu o relatid 

similar& ou ecuatia (68)<

o ^Hex
D8P ” X» + Y» - Z»

Cantitatea de càldurà cedatà procésala! de reformare, AHay, “J* 
se calculeaz& cu relamía (^4)«

Ecuatiile (75) - (80) sînt vaiabile atît pentru arderea 

gazalor de pur^& oit çi a amestecurilor de gaze de purjà §1 

metan. Se poate, de asemenea^verifica uçor ca aceste ecuatü 
capâtà forma (62), (64), (66) §1 (68) atunci cînd x^ » xJ =o 

deci sînt vaiabile çl pentru arderea gazulul natural.

Deoarece gazele de purjà disponibile într-o Unie de 

amoniac nu pot înlocui în întregime gazai metan de ardere /97/» 

ecuatiile (75) - (80) împreunâ eu ecuatiile (62), (64), (66) §i 

(68) pot servi la evaluares cantit&ÿii de metan ce poate fi 

economieità prin utilizarse une! cantitaÇi date de gaze de 

purja. Se poate astfel determina eohivalenÿa în metan (E.M.) 

/100/, a gazelor de purjá. Belarla de calcul a acestel màrimi 

rezultà din egalarea luidH din relatiile (68) §1 (80) i

K.M.
n°

___ SP
^D^4^ard

X Y - Z
X* + Y» - Z»

(81)
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5.2. Bilancili termic in procesal de conversie catalitici 

a me tan alai cu vapori de api ?i dioxid de carbón

J.2.1. Coneornai specific de cilduri

Procesal de transformare cataliticá a metanului cu vapor! 

de api 9! dluxid de carbón s-a definit prin ecua^iile (20), 

(5) ?1 (5).
Cantitatea de cilduri necesará desfi?uririi procésala! 

endoterm se calculeazi cu ecuatia de forma generali (47) t

¿Hext = +4HB " 4Ho (82)

ürmind acola?! proceden ca la paragraful 5«1»1* ?! utilizind 

dátele termodinamice din tabelul 15 ?! ecua^üle de bilan^ de 

masi din tabelul 9,se ob^in urmitoarele expresii pentru terme- 

nii ecuatie! (82) 1

«o - * 6’&9 4,0 * 6>B5 42)To * <8>9225 *

+ 1,6415 x^o + 4,2665 Xc02).10"5 -(1,5883 + 0,1143 i° - +

♦ 0,8250 x°02).10"6t5 -(1775,57 ♦ 2195,9669 o ♦

♦ 2598,5*98 4>2>] (83)

20291,658y3 + (15,988<K + 1,18/3).T +

♦ (-11,052 oC + 5,225/3 ),10“^T2 ♦ (2,0955 oC - 0,92952/3 ).10-6T5

(84) 
úli = nCH4[15’988oC * i-18/5 ♦ 6,85 ♦ 6,89 *h20 * 5>422>«T ♦

♦ (-11,051^ + 5,225/3 ♦ 4,266 + 1,641 x^ ♦ 8,922). 10'^T2

+ 2,093oC - 0,9294/<3 - 0,825 Xp0^ - 0,1143 - 1,5883).

, .lO-8?5 + (-3840,2154 oC - 613,4376/3 - 2398,305 x£q - 2195,922 .

; ■ ^0 - 1^75.570)]
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Final, se obtine pentru áHexfc i

4H « n® f 51429,0546 oC - 20905,0756/3 + (51,976 <K + ^56/3 +
6XV vn^ L

6,85 & ♦ 6>89 0 + 5.*22)1 ♦ (-22,064<K + 6,45/3 +
Wg 2

+ 4,266 1“ + 1,641 + 8,9225) .10-5!2 + (4,1866 oC- 1,8586^-

- 0,825 igo - 0,1145x^0 - 1,3885).10"6T3 - (3,422 + 6,89 +

♦ 6,85 ^0,)TO-<8>9225 * 116415 ^,0 + 4’2665 ^CO)10"5^ +

♦ (1,5885 + 0,1145 x^0 + 0,825 x®Q^)10“6T^ J (86)

Ecaatia (86) exprimí dependenVa dlrectá a consúmala! to

tal de cáldurá in prooes de parametri! tehnologici: P, T, TQ, 

x®o » o bCH * 1>1‘eslunea nu intervine explicit dar influ- 

enteazá grádele de transformare oC §1 p •

De la consumul total, zJHqx^, se poate trece la consumul 

speoific raportat la un mol de hidrogen. Stiind ca:

rezult&

“co • 2“ch4

“h2 “ 2nCH4 CoC*/3)

“co + “h2 “ 4nCH¿<^

(87)

(88)

(89)

De aici rezultá ecuasia de calcul a consúmala! specific de cál- 
dur&t

-  ------ ^90)
nC0 * nH2

Heladla (90) este identic& cu ecua^ia (57) stabilitá pentru 
procesal de conversie a metanului cu vapor! de apa.

Analiza la calculator a ecua^iilor (86) t (90) va per

mite comparares eficiente! procésala! de conversie a metanului 

cu arnés te de vapor! de apa §i dioxid de carbón cu aceea a pro-

cesului conventional, utilizat in instalatiil© industríale ac
túale, pentru care s-au stabllit ecuatüle (54), (57).
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3.2.2. Consunul speoifio de conbustibil

Consunul apeoifio de oonbustibil se oalouleasd cu relati" 
He stablllte la paragrafele 3*1.2.1. si 3.I.2.2. ín oare se 
inloouieQte ínsd, final* ndrimea 4 Hext*calcúlate ou relamía 

(86).

3.3. Bilantul temió in procesal de oonversie catalítica 
cu vapor! de apd a gasului natural cu hidrocarburi 
superloare

In oasul presente! in gasul natural* al&turi de notan* 
a unor hidrocarburi gasoase superioarojocuatia oaraoteristicd 
a prooesului are forma (31)* Ecuati!le stoiohionetrice oare 
trebuie luate in oonsideratie aint cele ou numeróle de ordine 
1-9 din tabelul 9. Apar in plus* fatd do procesal oonversie! 
netanului* reao tille (3) " (9) oare sint puteralo exotame. 
In oonseointd*bllantul temió so nodifiod. Ca fomd generald* 
eouatia de bilant temió este idontiod ou rolatla (47). Tome- 
nul ¿H nu se nodlflod* de asenenoa* deoareoe nenbrul drept al 
eouatiei oaraotarlatloe este la fel ín oele doud procese. Ter- 
nonul 4h0 autor i «odiflodrl «inoro* oalouHndu«eo ou relatad 
(48)* in oare i aint toti oonponentll din nenbrul sting al 
eouatiei oaraoterlstioe (31)»

Temenul 4 Hg auferd inad niodlflodri inportante* ooncre- 
tizindu-ae aatfeli

HR • nCH4íeC(^B2 “t5 Qr “?> “
* L i i ■> L. i

' I n?0jH2J «i (91>

d
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onde 1 reprezlntà numàrul de ordine al reacViilor iu care in- 

tervin hidrocarburile auperioare, reapectiv, conform tabelului 

12, i = 3-6 pentru transformarea alcanilor gl i = 7-9 pen

tru transformarea aledenelor in metan. Deoarece aceste reac^ii, 

care au loc in primole portiuni ale reactorului tabular de re

formare, eint puternic exo terme, tarmeno!4cade cu atit mai 

mult cu cit eregte procentul de hidrocarburl auperioare din 

gazul naturai. Pentru compozitia gazului naturai din tabelul 14, 

termenul Z Hp scade cu circa 10000 cal. pentru un mol de gaz na

turai. Prin ormare, din punct de vedere termic, prezenta didro- 

carburilor auperioare eate favorabilà, mlcgorind consumai de e- 

nergie, degl din punctul de vedere al bilancini de materiale 

cantitatea de hidrogen ob^inutà està mai micà.
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CAPITOUJL 4. ANALIZA LA CALCULATOR PE BAZA MODELÜLÜI 

MATEMATIC AL DESFASURARII HIOCESULÜI LA ECHILIBRUL 

CHIMIC

Stabilirea modellila! ma tema tic al desfâçuràrii unni pro

cès chimie la echilibru se bazeazâ pe relaçii fondamentale ale 

termodinamici!. Deoarece presiunea (P), temperatura (T) çi com- 

poziÿia (np sînt variabilele experimentale obiçnuite, funcÇia 

Gibos (G) este cea mai adeevatâ pentru a servi ca relaÇie fun- 

damentalâ ce caracterizeazà termodinamie un sistem chimie çi 

are forma /108/ i

G = G(T, P, np (92)

Entalpia libera, G, este o proprietate extensivà, proporÇiona- 

là eu cantitate de substance din sistem. Aceasta inaeamnâ oà 

ecuaÇia (92) este o funcÇie omogenà de gradui I in

G(T, P, A np = A G(T, P, np (95)

Din teorema lui Euler asupra funcçiilor omogene rezultà imediat 
cà»

G = nl

unde, potenÇialul chimie (y«p este définit astfeli 

^i= p> (95)

Deoarece starea de echilibru chimie minimalizeazà energia 

liberà, ecuaÇia (94) poate servi direct ca model matematic al 
desfâ^ur&rii procesului la echilibru. Dacà se cimose potençia- 

lele chimica ale componentelor se poate determina compozi^ia 
(np,astfel incît G sà fie minimâ. Aceasta metodâ, n omit a meto- 

da minimalizàrii directe a entalpie! libere, a fost sugeratà de 
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oätre White, Johnson §1 Dantzig /108/, perfectionatä de cätre 

Oliver, Stephanen 9I Baier /HO/ 9I aplicatä de o serie de au- 

tori /111, 112/ la sisteme chimice complexe. Metoda minimallzä- 

rii directs nu necesitä cunoa9terea ecuatülor stoichiometrice 

independente ci doar a speciilor chimice prezente la echilibru 

91, de aceea, este eficientä pentru sisteme deosebit de comple

xe, pentru rezolvarea ecuatülor putindu-se aplica metodele 

matematice de optimizare adecvate functiei scop formatä din 

ecuatii algebrioe neliniare /11J-116/.

Deoareoe procesul de transformare a metanului cu vapori 

de ap& (sau cu vapor! de ap& 9I dioxid de carbon) este descris 

stoichiometric de douä ecuatii independente, cunoscute, iar da- 

tele termodinamioe existente au permls stabilirea unor relatii 

precise pentru oalculul constantelor de echilibru ale react1- 

ilor, s-a folosit metoda constantelor de echilibru care este 

avantajoasä in acest caz.

In continuare se prezintä modelul matematic al desfä§urä- 

rii procesului la echilibru, metoda de rezolvare numericä a 

aoestuia la calculator, rezultatele obtinute 9! analiza rezul- 

tatelor atit pentru procesul de conversie a metanulul cu vapori 

de ap& clt 9! pentru procesul de reformare cu amestec de vapori 

de ap& §1 dioxid de carbon. Final, pe baza comparärii rezulta- 

telor, luind in oonsideratie 9! bilantul termic, se trag con- 

cluzii asupra avantajelor celui de al doilea procedeu de conver- 
sie a metanulul.
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4.1. Converala metanului cu vapor! de apä

4.1.1. Modelul maternatic al deäfä9urärii procésala! 

la echilibru

A?a cum s-a mal arátat, procesal de conversie a metanului 

ca vapor! de apä este definit prin ecuadia característica (1) 

91 ecuadill® stoichlometrice independente (2) 9! (3).

Potrivit metodei constantelor de echilibru, in varianta 

dezvoltatä de cätre Calistru C. 9I colab. /82,83,105/, modelul 

matematic al desfä9urärii procésalai la echilibru cuprinde ur» 

mätoarele grupuri de ecuadüt

I ecuadüle de definible a constantelor termodinámica de 

echilibru ale reaedülor chimice independente;

II ecuadü de corelare a activitádü (íugacitadü) componen» 

telor in fuñe Vio de concentradme ce se pot masara direct 

(de óbice! traed 1! molare, xp;

III modele matemático primare sau secundare de Diland;

IV ecuadüle de calcul ale constantelor de echilibru in 

funedle de temperaturä.

Coñetetizind ecuadüle (I) II 9! III la procesul de con» 

versle a metanulai cu vapor! de apä, considerind compo rtarea 

de gaz ideal a mase! de reaedie, se obdln ecuadüle 

(97) 1
(96) 9Í

(96)

(97)
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Ecua^iile (96) 9*- (97) exprimà dependen^a compoziViei la echi- 

llbru, reprezentati pria gradale de transformare la echilibru 

^$1/3, de parametri! P, xj 0 §i T. Dependen^a de temperatura 

sete complexi, prin intermediai constantelor §i Kp$ • De 

aceea oste neceaarà etabilirea relatiilor precise de calcai ale 

acestor constante« Inlocuind datele termodinamice din tabelul

1} in rela^ia generali de calcai (98)i 
rQ gt

ln Kp s “ ET (98)

s-au ob^inut ecuatiile (99) ?! (100)i

lgK - 11,87 - 2,058457.10~5T + 0,177950.10“6T2+

+ 8,545251 IgT

2217,18 - 5,274672 + 0,552581.io‘5t - 0,050775.10“6T2+

+ 0,296950 IgT (100)

calcúlate cu rela^iile (99)Valorile constantelor K si K 
p2 p5

§i respectiv (100), sint mai precise decit cele calcúlate cu

relaVüle simplifícate existente in literatará /59/ §1 concor

da bine cu valorile tabelate existente in únele lucrári /22-26/.

SlBtemul format din ecuaViile (96), (97)» (99) ?! (100) 
constituís modelul matematic al desfá§urárii procésala! de con- 

versie a metanului cu vapor! de apá la echllibru. Prin rezolva- 

rea acestui sistem de acuátil algebrice neliniare la calculator 

se ob£in, la valor! date ale parametrilor P, T §i x£ n , gra- n2u 
dele de transformare la echilibru 0C §iy3 • Inlocuind valorile 

lui oC $! , astfel obtinute, in ecuaViile primare de bilan^

din tabelul 5» se obtine bilan^ul teoretic de materlale al pro- 

cesulul in conditille date. Prin rezolvarea la calculator a 
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sistemului, intr-un interval larg de variaile a parametrilor, 

se efectueaz& analiza procesului in vederea optimizârii aces- 

tuia.
Precizia valorilor obfcinute pentru <£ §i/3 depinde nu numai 

de validitatea môdelului stabilit' ci çi de metoda de rezolvare 

a acestuia.

4.1.2. Metoda de rezolvare numerici, la calculator, 

a môdelului matematic

Sistemai de ecuaÇii neliniare (96), (97) care descriu 

echilibrul, nu poate fi rezolvat decit numeric, prin aplicares 

unei metode Iterative care reduce problema rezolvárii unui 

sistem de ecua^ii neliniare la rezolvarea unei secvenÇe in

finite de ecuatii liniere. In notatine algebre! matricaale, 
acest sistem se serie astieli

f f(x) » 0 (101)

f s vector coloanft N dimensionai

x a M variabile independente (aie! N = 2| oC §i /3 )

Dacá X* este soluble ecuaÇiei (101), adicá f(x“) = o, 

atunci iterarla funzionala este caracterízate de o funeVie 
vector g(x) astfel inciti

g(x) = xM (102)

In termeni de g(x) çi estlmarea iniziali xQ a lui x*, putem 

defili o secvent& de vector! x^prin formulai

xk^l = K(xk) (10^)

bucá x0 este suficient de apropiatà de x* aceastà secvençà va 

converge spre x* /H2/. Bes^i convergente este astfel gavmntatò
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•sto, de obice!, greu de estimat xQ. Aceasta este, de fapt, 

deficienza tuturor metodelor iterative. Diferitele metode de 

aoeet tip difer& intra ele prin alegerea lui g(x).
In cadrai metodei Newton-Raphson, g(x) se definente prin 

relatlai
g(x) . X - J-1(x) . f(x) (104)

onde J(x) este Jacobianul func^ie!, adicá matrices formata din 
O f derivatele parziale ale lui f, .

Combinind ecuatiile (103) ?! (104), se obline:

- xk> 3 "f<xk> <105)

de onde se vede cà iterarla se obline prin truncherea serie! 

Taylor a lui f(x) dupà prima derivata.

In aplioarea metodo! apar dificultàtijdeoarecei

- calcuiul dupà flecare iterarle a Jacobianului consuma mult 

timp atunci oind numàrul de ecuatii (N) este mare;

- trebuie cunosoutd forma funeVie! f(x) 9! aceasta sa nu fie 

proa complicata, pentru a se putea calcula J|

- evaluares lui x0, pentru a se asigura convergente este une- 
ori difiollà.

ExisU 9! alte metode care dep&9eso acosté dificulté^!. 

Dintre acestea smistimi metoda generalizatà a secante! 9! melo
de substituyo! succesive /112/.

Metoda generalizatà a secante! /113/ nu necesité niel o 
derivata pentru evaluarea lui g(x), Este de fapt metoda Newton 

cu un Jacobian aproximat prin relatia J(xk) » 
Pria urmarOjín acest caz g(x),este formulata astfeli

g(x) = x - (4 x)( Af)"1^) (106)
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Metoda subatituÇiei suocesive /11?/ se bazeazà pe scr1è

re a lui f(x), cînd este posibil, sub formai 

f(x) = x - g(x) (107)

atunci g(x) devinei 
g(x) s x - f(x) (108)

Relaÿia (108) arat& cà metoda substituais! succesive este 

o variantà a metodei Newton-Raphson în care jacobianul este ma- 

tricea unitarà.

Peättu rezolvarea sistemului (96), (97)» s-a aies metoda

Newton-Raphson. Cele trel dezavantaje ale metodei nu se mani- 

festâ în acest caz, deoareoei

- num&rul de ecuaÇii (N = 2) este mie çi deci timpul necesar

caleulàrii Jacobianului este acceptabil;

- forma funcViilor este bine precizatà §i nu foarte complicata, 

putindu-se deci calcula J;

- evaluarea lui xQ (valorile iniziale ale luiot §iy3 ) s-a 

putut face destul de precie pe baza ecuaZiilor (18) §i (19)»

stabilite anterior. Cu ajutorul märimilor experimentale X

91 xco2 s-au évaluât çiy3 la condirli date (P, T x^ i’ «¿0

ch4 
)

çi, in ipoteza desf&çur&rii procesului reai foarte aproape

de echillbru, aceste valori au fost considerate soluti! de 
placare xQ.

Convergenza a fost asiguratà, totu^i, nomai dupà modi- 

ficarea metodei originale prin introducerea amortizèri! co- 
rectiilor /82/.

Algoritmul conceput pe baza acestei metodo este prezentat 
io figura 4. »

Programul s-a scria in limbaj FORTRAN pentru calcolatomi 
FtLIX C 2^6 (IRIS-50).
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Fig.4 Algoritumi de rezolvare a ecua^iilor (96J, (97)
pria metoda Newton-Raphaon.
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4.1.5. Resultate ©brinate

In literaturä existä valori ale märimilor oC §i /9 in 

urmdtoarele condili! /22,25/ t

*h2o “ 2 T « 400 - 1127°C P = I-JO at.

^gO ’ 4 T s 526 - 827°C P = I-JO at.

^HgO 3 6 T - 527 - 827°C P = I-JO at.

’HgO ° 0,9-1.0 T = 727 - 827°C P = 1 at.

In repotoarele actúale de reformare presiunea este deja 

mai, mare de 40 at. 9! aceasta va create in viitor, prin rea-* 

liz^rea unor lini! de amoniao care s& lucreze la o presiune 

unicà pentru intreaga instala^ ie? desi Unwind u-ae compresomi 

de sintez&. De aceea, pentru compietarea datelor existente ?i 

verificarea lor, s-au ob^inut valorile lui oC §i ft prin re- 

zolvarea ecua^iilor (96) 9! (97) Is calculator, in conditiilet 

^0 * 11 2> 4| 6; 8; 10;

T» 600 ; 700; 800 ; 900; 1000; 1100; 1200; 1500-K;

Fa 1; 10; 20; 50; 40; 50; 100 at.

8-au extins astfel intervalele de variarle a color 

trei parametri incit sa includa atit conditine de desfa^urare 

a proceselor din liniile industriale actuale cit §i din cele 

de perspectiva. Extinzind intervalul temperaturii, datele ob^i- 

nute vor pormite 9! analiza evolu^iei compozi^iei pe lungimea 

reactorului, £inind aeama de profilul temperaturii in reactorul
»

tubular.

Datele ob^inute sint presentate in tabelele 17 - 25 din
anexa 1, sub forma variatici gradelor de transformare pC ,ft §i

CO cu temperatura §i raportul iniziai xo
h2o » la diferite pre-
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• ioni. Mirinea ^qq «-a calculat oa raport •
Inlooulnd nArlmlle c£ »1 fi » astiai abbinate, in eoaatiilo 

(54) al (57) la trai temperaturi Iniziala (720 , 760 9! 800 A), 
s-au obtinut mArlmlle 4 H<x 9! rospoetiv4HCJpresentate in ta- 

bololo 24-41, din anoxa 2.

4,1.4. Analisa rosaltatolor

Trabóla sobliniat,in prlnul rind,cA vaiorila numerico 
ala mArimilor oC fi /3 abbinata conoordA 00 oala axis tenta in li
teratura pantro intorvalala oorcetate anterior /22,25/. Astiai, 
la P « 20 at., T * 900 A 9! ■ 4, valor ile abbinate da nai
91 oele existente, e or la e in parantezA, sinti 0,55^ (0,553) 1 
fi» 0,285 (0,284). Aeeasta ooniirmA 9I validitatea datelar ob- 
tinuto de noi,pentro prima datA, in conditine« xj 0 = 5; 5l 

n2u
8| 101 P. 40| 50| 100 at. ?iTs 1100 - 1500 A.

Pentru ovldontieroa influente! paranetrilor T, P 
aoupra gradelor da transformare oC , y3 9I 4^ preoum 9!

91 ^O 
asopra

consumurllor specifico da oAldorA, s-ao trasat diagramele din 
figurile 5-27.

In figurile 5-10, este evldentiatA influente concomiten- 
tá a temperatur!i 9! oompozitiei inltiale aaupra gradelor de 
transformare la diferlte preslunl. Dátele conflrmA variati«
calitatlv prevlzibilAi oC create ou T, ^Cq scade cu T, ambe le 
grade de transformare creso cu raportul xj q . Importante dia- 
gramelor este in special de ordln cantitativ, la o presiline da
ta putind fixa perechile de T 9! 
de transformare dorlte.

pentru a obtine grádele
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900 «00 WO 1200 T K

yig.5 Variaila grádelo? de 
ch4 91 7C0 

P * 10 at.

Fig.8 VariaÇia lui Vf 
co °“ T S1 ^20> la P •

transformare 'y 

°“ T ’i *H,O'la

Fig.7 Variarla lui^Qj 9i

CO cu T 9* “ 50at.

9i

40 at
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Variarla lui 
ou T çl i^o’la B=

91 
5Oat

Fig.IO Variarla lui Cg §1 

CO T 9i P = 100afc

Fig.11
^0 9i

Fig.12 Variarla lui^qq eu 

x^0 çi T la . ;40 at.

Variarla 1u17^çh eu
T la P = 40 at.
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Variarla lui ß cu T 

la P = 10 at.
Dependent* lui ? CH. 
P 91 la >1100 K

91 Fig.14
91 ^0

Fig.15 Dependent* lul/3 de T 
91 xg^ la P « 20 et.

Fig.16 Dependen^a lui/3 de

T 91 xg 0 la P - 50 at.
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Fig.17 Variarla luip cu T yi 
xi n la P a 40 at.

Fig.18 variarla luifi cu T 

31 la P = 50 at.

Fig.20 Variai la lui fi cu P

31 T la = 4 . .

Variarla luicu T §1 

^[,.Q la P = 100 at.
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Din figurile 11 9! 12 rezultá cá influente raportului 

xj A esta cu atit nal puternicá cu cít temperatura este mal 
“2° 

mici,in casal luí 9! invera, in casal luí ^G0* Deoa- 

rece intoroseasi in mod deosebit márimea " máaurá di- 

rectá a eficiente! procésala! - rezultá cá la temperaturi mal 
mar! de 1100 K, ere 9 tere a repórtala! x^0 peste valoarea 5 

es teA prao t lo, inat ili.
0urbele din figura 13 relevá influente negativá a pre- 

aiunii asupra gradóla! de transformare a metanului in special 

la exceso miei do vapori de api.

Deeireaotia (3) esto firá varia Vie de volum, ^qq, 

datoriti stoiohiometriol complexo a procésala!, ere 9 te cu pre

siones in special la exceso mio! de vapori de apá 9! la pre

siuni mai mio! do 50 at.

VariaVia mirimi! p ou temperatura 9! compozitis, pentru 

diterito presiuni, oste reprezentati in figurile 14-19. ¿ces

te diagrame evidenziasi un maxim al lui fi care apare la tempe

raturi cu atit ma! mari ou oit areete x£ q .

Curbolo din figura 20 arati faptul ci maximul lui /3 
in raport ou temperatura aste influenVat 9! de presiune, de- 

plaslndu-se apre temperaturi mai mio! ou oit scade presiunea.

In figurile 21-26 s-au reprezentat variaViile consumului 

a pedi io de oàlduri cu temperatura 9I composi Via iniziali la 

diferite presiuni. Din aceste diagrame se remarci existenta 

unui minim al variatici lui à Hc cu temperatura. Temperatura 
Optimi coreapunzitoare nu are Inai o valoare fixà ci depinde 

de celalti parametri. Aatfel, la P 9! To constante, valoarea 
optimi a temperaturi! ee deplaseazi apre valori mai mici pe mi

suri ce creste excesul de abur iar, la conditi! inaiale date
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(xj A si T ), creatorea presiunii de lucra duce la cre§terea 

temperaturii care minimal izeazA consumai de cAldurA. Evident 

cresterea temperaturii de preincAlzire a amestecului initial 

(TQ), dace la scAderea liniarA a consumului de cAldurA, rapt 

care rezultA din rigura 27•

Existence valorilor optime ale temperaturii, gAsitA prin 

analiza procesului la calculator pe baza modelelor matematice- . 

de bilant de masA §i cAldurA^poate fi atribuitA caracterului 

termic opus al reac^iilor (2) §i (J). In acest sens se poate re

mar ca faptul cA minimul consumului de caldurA din diagramele-

AHC - T coincide cu maximul variatisi lui fi cu T la acelea§i 

valori ale celorlalti parametri. CorespunzAtor acestor consumori 

minime de cAldurA se pot determina, cu ajutorul rela£iilor 

(68) sau (80)^ consumarne minime de combustibil. Acestea se 

vor analiza in capitolo! 5 comparativ co valorile masurate ex- 

perimental.

Fig.21 Variarla lui 4 Hc cu T si Fig.22 Variarla lui4Hc cu 

XH20 » la P = 10 at* T 9* *H20la p = 20 afc*
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Fig.24 Variai la lui AHQ eu Thg.25 Variarla lui ¿IT tía T c
U la P = JO at. 91 xh2o la P = 40 at.

î

Fig.25 Variarla lui △ Hc cu T 

yl x° la P = 50 at.
M^U

Fig.26 Variarla luiâH eu TG
91 xH20 la p = 100 at.
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Fig.27 Variadla consumului 

specific de cáldurá cu tem

peratura iniCialá $1 ^a0
la T = 1100 K §1 P = 40 at.

Dátele obCinate prin analiza proceaulai de conversie a 

metanului cu vapori de apá, la calculator, pe baza modelelor 

matemático de bilanC de masá §i cáldurá stabilite in capitole- 

le 2 9i J evidentiazá o interdependen^á complexá a performan- 

Velor procesului (grade de transformare, consum specific de 

cáldurá) cu parametrii tehnologici. Pe baza acestor date, la o 

presione de lucru fixatá se poate stabili setal de parametri 

care, in ipoteza desfá^urárii procesului la echilibru, maxima- 

lizeazá performancia procesului.

In continuare se trateazá, in mod analog, procesal de 

conversie a metanului cu agesteo de vapori de apá §i dioxid 

de carbón cu scopul eviden^ierii influente! Pe care o poate 

avea prezen^a COg - ului (fie int odas in amestecul metan - 

abur, fie datoritá utilizárii gazelor naturale cu conCinut 

ridlcat de COg) asupra performancel°r procesului.
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4.2. Conversia metanalai cu vapori de apa $1 

dioxid de carbón

4.2.1. Modelul matematic al desfá§urárii procesului 

la echilibru

Acest procès, aça cum s-a aratat in capitolai 2, este dé

finit prin ecuatia caracteristicà (20) §i ecua^iile stoichiome- 

trlce (?) §i (5)• Aplicind §i in acest caz metoda constantelor 

de echilibru, in ipoteza comportarli ideale a masei de reac^ie, 

se ob£in ecuaÇiile (109) §i (HO)i

(<< + /3)(^0 -^*2/3)
S, -------------------- ---------------------------- (109)

( c£ - p Xxj^O “ 2 /3 )

a __________ 16 P2 ( oC - /3 )2( oC 4- )2________
P5 (1 -^(i» -K+ 2^)(1 + i» + 0 + 2e<)2

te te*

(110)

Pentru dependenta constante! Kp de temperaturá se utilizeazá 

relatia (100) iar pentru Kp relamía (111) stabilitá in aceas- 
t& lucrare, pe baza datelor din tabelul 10t

lg K a - -^2®122_ 8,595279 - 410839.10’5T 4- 0,228736.
P5 T

. 10~6T2 + 8,0463 lg T (111)

Dacá in locul gradelor de transformare cC §1 /$ se utilizeazá
márimile másurabile direct, ecuaÇiile
(109) çi.dlO) devin»

xC0,(1 * + y)+(1 " A XCH )(y - y
K = ___________________ 4 __________ (112)

le (1 + 2 X )(1 + y) - 2(1 - A x )(y-l)
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16 P2 (1 - A xCH )4 y2
K ch4

P5 3 --------ó--------7^
(24A) (1+y) 

w •*

--------------------- (113)
XcH4

4.2.2. Metoda de rezolvare numericá la calculator

Sistemul format din ecuaVille algebrice neliniare (109) 

?i (110), impreunA cu ecuaViile constantelor de echilibru s-a 

rezolvat, prin programare la calculator, prin variante Daviden- 

co /114/ a metodelor numérico expuse anterior.

4.2.3* Rezultate obvinute

S-au obVinut numeroase valori ale márimilor qC §i /37res-

pectiv x
ch4 91 y^pentru urmatoarele Intervale de variavi© a

parametrilor tehnologicii

P = 10; 20; 30; 40; 50 at.;

T = 900; 1000; 1100; 1200; 1300 K;

*h20 • il 2I 5i *1 5i 6< 7| a¡

= 0( 1( 2t Ji 5.

In tabelele 42-46

valorile obvinute pentru 

tervalelei P = 10>50 at.

din anexa 3* s© pre zintS., concentrat, 

grádele de transformare of $i /3 in in-
T = 900 - 1200 K

' o
xC02 - 1 " renunVindu-se la datele mat

Comparind datele din tabelele 42-46

’ xH20 = 1 “ 8> 
putin semniflcative

cu cele din tabelele
lü-22, se remarcá faptul c&, la x£q o, grádele de transfor-
mare pentru procesul de reformare cu amestec de vapor! de apa 

yl dloxld de carbón devln aproape identice cu cele obvinute an- 

torior, pentru procesul de reformare cu abur. Astfel, din ta- 

beUl 21 la P= 40, T = 1100 K ,1 = J , reZult6 =0,7J69. 
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iar din tabelul 43, la x^q^ = o §i ce Haiti parametri identici, 

rezultàcCs 0,735743 • Abaterea de aproximativ 0,1% se pastrea-

z& la tóate datele. La fb diferencie sint mai mari.

4.2.4 Analiza rezultatelor

Datele prezentate in tabelele 42-46 cìt §1 diagramele

din figurile
*0 *0
xco2» ^0 »

28-J6 permit analiza influente! parametrilor

P T asupra gradelor de transformare o<§ifi

cit Qi asupra compozitiei gazului exprimatà prin marimile

CH4> 
tul x'

9i y. Dintre parametri intereseazá in mod deosebit rapor-
o 
co2 ca factor specific al acestui proces fatá de proce-

deul convenzionai de reformare a metanului, la care xo
co2 = °*

Datoritá complex itátü procesului, influenza lui 
o
co2 depinde $i de valorile celorlalZi parametri. Astfel 

la temperaturi de 900 §i 1000K, prin adàugarea dioxidului de

carbon, gradui de 

xC02 = 1 ~ 2japoi 
peraturi mari, de

transformare scade la ìnceput (cind

create, depá^lnd valoarea iniZialà. La tem-

loarte slab, doar

Astfel, din

1100 ?i 1200 K, acest fenomen apare, de§i 
la rapoarte x^ q 6.

tabelul 45 se vede cà la 900 K, P = 40 at
9i x^q = oCscade de la 0,299031 » pentru x(

0,236461 la x,
o
co2

o
co2

o
co2 = 0

1; apoi create ain nou atingind, la
4, valoarea

la 1000 K. s cadere a
0,296436 . Din acela?i tabel se vede cà 

initialà a lui cu x^q este mai put in
accentuatà.

Din figurile 28-31 rezaltA cà la T = 1100 K, indiferent
de presione atunci cind x^ 6, gradui de transformare
create continuo cu x^ Create re a este cu atit mai puter-
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nicá cu oit x^0 este 

zultá cá la T = 1100 K 

garea unni mol de 002« 

0,647818 la 0,687257 .

mai mie. Astfel, din tabelul 45, re— 

çi P = 40 at q = 3» prin adáu-

gradui de transformare <£ creçte de la
Dacá, la aceleaçi P §i T^dar x^^q - 2

se adaugà un mol de C02> oCcreste de la 0,5314-56 la 0,605407 •

8e poate trage concluzia, în final, cá la temperaturi

mai mari de 1100 K §i rapoarte x^q adàugarea dioxidului

de carbon în amestecul metan - abur, duce la creçterea gradu-

lui de transformare a metanului.

Din tabele cit si din figurile 28-51 rezultá cá gradul

de transformare /3scade, ín tóate condiçiile, cu creçterea ra-

portului Mai mult, la anumite valori ale acestuia, ín

funcÇie §i de x. 0 , reucÇia (5) decurge în sens invers iar

sistemul nu dà soluÇii reale §i positiva (in aceste coudi^ii

in tabele apar Unii).

Din figura 32 rezultá influença concomitentà a lui 
xC02 a temP®raturü T asupra lui oÇla P = 40 at. xj q = 

3. Se remarcà din nou faptul cá, la 1100 K, creçterea 

lui ç£ cu este mai accentuatá decit la temperaturi mai
mici

Din figura 53 rezultá influenza presiunii asupra lui 
diferite rapoarte x^^ atunci cìnd x^q = 5 ?i

T s 1100 K. Curbele sìnt aproximativ paralele de aceea se poa-

te spune cà influença presiunii nu depinde de valoarea lui

co2‘

Calitatea gazului de sintezà rezultat exprimatà prin

$1 y» rezultà din figurile 54 §i 33« Se remarcà scàderea 4
puternicà a concentra^iei metanului netransformat eu cre§te-

rea lui mai aies la rapoarte xS n<.5»
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Fig.28 Variarla luic£ §1/3 
cu 91 *H2° la P = 2° at-

Fig.29 Variarla
*o . °o 

cu xco2 çi XH2O 
çi T = 1100 K.

luict §1 fi
la P = 50 at

§1 T = 1100 K.

Mt . 50 Variarla lui cC gl fi 
cu xj 0 gl x£0 la P = 40 at.
V1 T - 1100 K.

Flg.51 VariaVia lui oC §i/3 
eu gl x°02 la P= 50 at.

gl T = 1100 K.

BUPT



68

Fig. J2 Variarla lui c< cu x^q^ 

?i T la P = 40 at. çi = 5

Fig.33 
cu P §i 
i° = 
xh2o

Variarla lui of §iy3 
x° la T = 1100 K $i vvg

3

Fig.34
;co2

Variarla lui XqH eu 

xH20 la p = 40 at. §1
T = 1100 K.

Fig.35 Dependents raportului
y de x2n çi xJ n la P = 40 at. vUg rigU
§1 T = 1100 K.
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Fig.J6 VariaÇia consumului 
specific 4Hc [Kcal/KmolJ cu 
T 9i x£0 la P = 40 at.,

XH O = 5 TQ = 800 K ín pro
cesal de conversie a metanului
cu vapori de apa §1 dioxid 
de carbón

fiaportul y scade brusc eu x°q putîndu-se astfel obline gaze eu 

y = 1 - 3 necesare slntezei alcoolilor.’
EficienÇa reformerii metanului eu amestec de vapori de 

apà çi dioxid de carbon este ilustratà mai aies de creçteroa 

lui dt la 1100 K çi x^q^ô çi, évident, de scàderea cores-

punzAtoare a lui x^H •

Prin rezolvarea ecuatillor (86) §1 (90) se pot détermina 
mArimlle 4 Ho_^/n2„ ■ jH' §1 respectivAîn funcÇie de pa- 

ranetrli P, T, TQ.

In tabelul 4? sînt prezentate rezultatele obtinute la

P « 40 at., g » 3 çi TQ = 800 K pentru a evidenzia 
temperetaril çl a raportului x£q .

Din tabel,precum §1 din diagrama 36 rezultá cA, 

Influenza

de aceus-

tA datA, nu mal apare un minim al consumului specific de cáldu- 

rà in funevie de temperaturà ci doar un palier in IntervaJul

1000 - 1100 K. Temperatura de lucru trebuie deci aleasS in aoest 

interval la celelalte condirli date. Se remarcé de asemenea fap- 
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tul c& â Hc creste cu raportul xj^ în special la valori mici 

ale acestuia.
La rapoarte x^q > 2, ere§terea cu o unitate a lui x^q^ 

duce la cresteri ale cousumului spécifie de caldura de aproxi- 

mativ 1 Kcal/mol H2. De aceea, la alegerea conditiilor de lucru 

çi aprecierea eficiente! procesului de conversie a metanului eu 

vapor! de apà si dioxid de carbon trebuie luate în consideratie 

tóate aspectele ce se desprind din acest studiuj

- cresteri importante ale gradului de transformare <£ » 

- economi! de abur,

- obRiñerea unor gaze cu compositi! variate si

- consumuri de càldurà putin mai mari.

Tabelul 47» Variâtia consumului de caldura cu T çi

Ps 40 at., q = §i TQ - 8ü0 K.
2

(4 H’ [Kcal/Kmol CHj, (Kcal/Kmol}H2)

O 1
C02’ la

T—-r¿ - 
\ xco9

T K \
0 1 2 5 4

900 17149,05 16949,59 19509,40 22946,21 26012,96
*Hc 17522,28 19756,56 21458,90 25168,62 24059,54

1000 âH‘ 31617,41 55754,56 42051,90 48588,11 55078,96
4Hc 18795,04 21556,49 22798,80 25831,70 24646,05

ÚH» 49975,75 58688,00 68995,90 77547,00 -•
1100 âH c 19286,71 21550,41 22961,21 25887,50 —

4H*
!200

67757,92 76906,94 88516,52 96815,21
19775,25 21595,94 25556,00 25154,15 ta*

4.5» Conversia gazului naturel eu vapori de apà

In cazul in care gazul natural contine, pe lîngà metan, 

cantitat! importante de hidrocarburi gazoase superioare, mode- 
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lui matematic al desfàçurarii procesului de conversie a aces- 

tuia cu vapor! de apà este aleâtuit din ecuaÇiile (96), (97)» 

(99) ?! (100) în care se înloculeçte compoziÇia inifcialà 

rictivá calculatá cu relaÇiile (58) - (41). Ca armare, dátele 

prezentate in tabelele 17 - 25 se pot folosi la analiza aces- 

tul procès, dupá precizarea compoziÇiei initiale fictive.
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CAPITOLÜL 5. VERIFICAREA EXPERIMENTALA A MODELELOR 

MATEMATICE DE BILANT

5.1. Parametril care trebuie determinaci

EcuaÇiile secundare de bilans de masa, grupate în tabe- 

lui 8, evidenCiazá faptul cà pentru concretizarea bilancini de 

materiale într-o instaladle oarecare de conversie a metanului eu

vapori de ap&, sînt necesare douá màrimi finale: xch4 91 xco2°
m cazul bilanCului real acestea sînt concentrati! care se ma

scará direct, la ieçirea din reactor«

Utilizarea ecuaçiilor primare de bilans presupone mai

întîi calculai gradelor de transformare c< çiy$ , în funcCie de 

parametri! determinaci X^ §i XCq ' , folosind relaCüla (18) §i 

(19) stabilite în acest scop.

In ambele variante se presupon conoscute márimile de in- 

trare: debitul de gaz metan (Vgm sao n°m), compoziCia inicíala 

a gazului metan (X^jj ) §1 debitul de abur la intrare (n^ q sao 
o x 2

“HjO>•
EcuaCia (54) de bilanC termic, cu care se determina con-

sumul de caldurà include, ca parametru care trebuie déterminât, 

température masel de reacCie la leçirea din reactor (T). Ecua

Cia (68) eu care se détermina consumul de combustibil include, 

ca parametru care trebuie déterminât, temperatura gazelor de ar~ 

dere care paràsesc zona de radiaCie a cuptorului de încalzire

S*- cazul bilanCulul termic se presupun cunoscute ma-' 
rimile inicialet To - temperatura amestecului metan-abur la in- 

trarea în reactor, To^ - temperatura gazului combustibil la in- 

trarea în arzàtor, Tq2 - temperatura comburantului (aerul) la
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intrarea in arz&tor, débitai de gaz combustibil (VçH ) j., 
■”■4

toi de comburant (V° ) precum çi presiunea (Po) a amestecului ClwX V

metan-abur la intrarea in reactor.
In concluzie, la procesul de conversie a metanului eu va-

pori de apà, trebuie determinate douà concentraci! finale

si ) pentru concretizarea bilantului de materiale §i doua Uv2
temperaturi finale (T §i T_) pentru concretizarea bilantului ter- cl
mie» folosind modelele matematico de bilant stabilite. Aceleaçi 

màiimi sint necesare çi pentru celelalte douà variante ale pro- 

cesului.

5.2. Valori experimentale ale parametrilor care trebuie

determinaci. Verificarea modelelor

Pentru a testa, la scarà industriala, valabilitatea mode

lelor de bilant stabilite s-au fàcut determinari la douà instala

ti! industriale de conversie a gazulu! naturai din cadrul linii- 

lor de amoniac tip "H.G." §i respectiv tip "K." Instalatia tip 

"H.G.”, de la C.I.C. Turnu Màgurele, a fost analizatà in cadrul 

unor contraete de cercetare §tiintificà la cererea Centrale! 

de ingrà§àminte chimico /101,102/.

Schita acestei instalati!, cu specificarea punctelor de 

màsurà a màrimilor finale 9! initiale, este prezentatà in figu
ra 57.

In tabelul 46 sint prezentate valorile medi! zilnice ale 

màrimilor initiale §i ale parametrilor determinati pentru o 

perioadà de 12 zile. Pentru caracterizarea statisticà a datelor n 
primare màsurate s-au rolositi media aritmeticà (x = — / x.). n n fa 1
diapensia (<T = — / (x^ - x) §1 abaterea medie pàtraticà 

i-/
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^^•51 Schifa proceBului tehnologic de conversale a gazului 
naturai cu vapori de apa C'H.G.” - Turnu Magurele)» 
1. compresor gaz metan; 2. turbina cu aour; 5, pre- 
incàlzitor gaz metan; 4. desulfuratoi’; 5« preincal- 
zitor amestee iniziai; 6. reactor multitubular de 
conversi« a metanului; 7« cuptor-zona de rad laVie; 
8. reactor de conversi« treapta a doua (reformer se
cundar); 9« cazan recuperator; 10. preincalzitor 
aer de proces; 11. supraincalzitor; 12. preincalzi- 
tor aer de ardere; 13« ventilator aer de ardere; 
14. cuptor-zona de convelle.

(8
Se pot remarca variati! mai mari ale màrimilor T,, V°. d

Vgm)ard.’ ^aer* jurul valori! medi!. Abaterile absolute 

iaÇà de valorile prèscrise sint de asemenea importante, in spe

cial la parametri!: T, To §1 (Vgm)ard Tabelul 48 poate il fo- 
losit ca model de fiçà de control al funzionàri! acestor insta- 

la(i! prin intermediul bilançurilor.
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Tabelul 49. Bilanci d® materiale, in valori prescrise, al

turai ("H.G." Turnu Màgurele)

procesului tehnoio^ic de conversie a gazului na

Compo
nent

57 __ [3? - ______w
Kmol/h % mol Kmol/h Kmol/h % mol Kmol/h % mol

C4H10 16,8 1,80 MB 16,8 1,80 — —
CA o 0 28,0 3,00 — 28,0 3,00
C2«6 65,3 7,00 ■■i 65,3 7,00 ■■ —
ch4 819,5 07,90 ■MB 019,3 07,90 367,2 10,30
CO B* — — — — 303,2 8,51
co2 MM — 430,7 12,08
h2 am — MB 2460,7 69,03
n2 2,8 0,30 wa 2,8 0,30 2,8 0,08
Total 
uscat 932,2 100,00 — 932,2 100,00 .364,6 100,00

h20 «w 4294,1 4294,1 — 3129,5 87,79
Total 
umed 932,2 — 4294,1 5226,3 ■w 6694,1 187,79

In tabelul 49 sint datele bilancini de prole et. Se poate 

remarca faptul c& in conditi! reale (tabelul 48) instalatia 

functioneazà in condirli diferite de cele prescriae, atit in 

ceea oe privante oompozitia materie! prime cit §i ceilalti para
metri.

Verificarea modelelor matematice de bilant cu ajutorul 
màrimilor maaurate in instalatie se poate face prin intermediul

màrimilor intensive (fractiile molare Xnu , Xrn, Xpn , , XA„)vU UU2 ^2 A
Pentru verificare se determinà toate cele ciuci fractii raporta

te la gazul uscat. Cu ajutorul a douà fractii (Xnu , XnA ) sta- 

biute ca fiind parametri! independent!, se calculeazà bilantul 
in màrimi extensive §1 apoi intensive. Dacà Xpn, Xu §i XA„vv H2 A 
calculate coincid cu cele màsurate, modelul matematic de bilant 

se verifica. Valorile prescrise de bilant pot fi cu greu foiosi- 
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te la aceste verificàri deoarece condiiiile reale de lucru sînt, 

aça cum s-a vàzut, nuit diferite de cele prèscrise« .

In tabelui 50 sînt presentate datele experimentale çi 

calcolate pentru verificarea modelelor matematico de bilanÇ de 

masà çi càldurà la ins t alalia tip Pentru marini ile mäsu-

rate sînt scrise direct mediile aritmetico pentru o perioada de 

12 zile« 
Tabelul 50« Verificarea modelelor matematice de bilanÇ de masà

çi càldurà pentru procesul de conversie a metanu- 
lui cu vapori de apà (instalaÇia ”H.G.”)

Compo- — 
nent

Màrimi màsurate Màrimi calculate
X1 gm ara• ni xi

✓ 0 X
xi ^ngm\rd.

ch4 0,1048 542,02 0,1048“ 0,05210
co2 0,1540 457,51 0,1540“ 0,06667
CO 0,0575 182,06 0,0572 0,02775
H2 0,7008 2295,45 0,7020 0,54975
A”(azot) 0,0029 6,70 0,0020 0,00102
Total 
gaz 
uscat

1,0000 5265,54 1,0000 —

H~0 vap. 448,66 5500,56 ■— 0,50275 455,60
Kmol/h Kmol/h

Total 1,0000 ( 64,10 — 1,00000

Cu ajutorul celor douà màrimi màsurate X co2 89 oal’-
ouleazà, cu ecuatüle din tabelul 8, n , apoi, debítele molare 

pentru tóate componentele §1, final, » X^„. Acestea din 
urmà sînt suficient de apropíate de valorile experimentale co- 
respunzàtoare.

EcuaÇiile bilanÇului termic se verificà comparînd canti- 
tatea de combustlbll calculatà cu ecuaçiile (54), (62), (64), 
(bo) çi (68) la parametri! màsuraÇi din tabelul 49, cu cantita- 

tea ^ngm \rd.II,asurat^ direct. Cantitatea calculatà (455,6
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Kmol/h) este mal micà cu 2,91% decit osa másuratá (448,66 

Kmol/h). Bcuadiile nu au luat insà in consideradle pierderile 

de càldurà care sint, la ouptorul de reformare, de 5-4%. Se 

poate deci considera o& modelele matematice de biland de ma- 

s& 9I cáldurá stabilite pentru procesal de oonversle a gazala! 

naturai sint verificate cu datele experiméntale din instaladla 

tip ”H.G.”.
In tabelal 51 sint prezentate datele màsurate 9! cele cal

calate pentra acela?! prooes care are loc insà in reactoral de 

oonversle a metanului ca vapori de apà din instaladla tip ”8” - 

Piatra Neamd. La aoastá instaladle na s-a putat masara T& de 

aoeea sint prezentate nomai datele bilandului de materiale. 

Conoordanda este oblar mai bunà deoit la instaladla anterioará. 

Tabelul 51» Verificarea modélala! matematic de blland de masá 

pentru procesal de oonversle a metanolo! cu vapori

de apà cu date experimentale de la instaladla
”S” Piatra Neamd. Date inalale 1 n°m = 1304,0 

Kmol/h; X°H = 0,9954 i n^ 0 = 5197,4 Kmol/h; 

T » 1174 K; P = 39 at.

Compo
nent

Praodii molare X^,más ura te Marimi calculate

valoarea dlsper- abaterea 
med le

s

nt Kmol/h X± ximedie
X

sia

ch4 0,11469 4,32.1o"6 2,07.10"$ 483,99 0,11469 0,05969
co2 0,11204 5,80.IO"4 2,41.IO“2 472,81 0,11204 0,05832
CO 0,08098 6,23.1o"6 2,49.10"5 341,41 0,08090 0,04211
h2 0,69106 3,28.IO"4 l,79.1O"2 2915,57 0,69105 0,35963

A"(N2)
Total

0,00123 8,68.IO"8 2,95.1O"4 5,26 0,00124 0,00065

gaz 
us cat

1,00000 4219,04 0,99992
h2o •• k» » 3888,22 0,92158 0,47959
Total 1,00000 — 8107,27 0,99999
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Modelai matematic de biland al procesuiui de conversie 

a gazala! natural a fest deja verificat cu datele experimenta

le din tabelul 14. In tabulai 52 se verifica acela9i model cu 

datele din instaladla tip "K." de la C.C. Slobozia. Utilizind 

debita! $1 compozidia gazala! naturai se determina mai intii 

nCH 91 # ou ®Jufcorul reladiilor (¿8) çi (59)« De aceastä da- 

tà, 91 nco / 0 deoarece in gazul naturai s-a Introdus

hidrogen reciroalat pentru hidrodesulfurare. Si in acest caz 

ooncordanda oste bun&.

5.5. Compararea bilandurilor reale cu cele teoretico

Bilandul teoretic, corespunzàtor desfa^uràrii procesuiui 

la echlllbru, este necesar pentru cá permite stabiliréa perfor- 

mandelor maxime ale procesuiui la anumite valori ale pararnetri- 

lor tehnologlcli coeficiendii minimi de consum, valorile maxime 
ale gradelor de transformare etc. Comparind apoi aceste perfor

mando teoretico cu cele reale, obVinate in aceleasi condivi! 

de lucra, se dezvälule rezervele, posibilitad ile de perfecdio- 
nare ale procesuiui. Deoarece modelele de biland au fost.verifi
cate prin intermediai bilandurilor complete putem foiosi drept 

criteriu do comparadle nomai grádele de transformare X §1ß 
in locul intregului biland de materiale.

In tabelul 53 sint prezentate,comparaiiv, grádele de trans

formare oC 9!^? reale 9! cele teoretico pentru trel reactoare di- 
ter ite de convera io a gazului naturai cu vapori de apà. Valori— 
le reale s-au calculat pe baza datelor experimentale din tabe- 

lele 4tí, 51 §i 52. Grádele de transformare teoretico s-au ob- 
Viuut pria rezolvaroa la calculator a ecuaViilor (96), (97)» 

c?*) i? 1 (lev) in condì Ville de presiune, temperatura ^1 compo—
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Tabelul 55 • Grade de transformare reale 9! teoretica

Instaladla §1 condi- 
dills de lucru

Valori reale Valori teoretice
oC fi 0^

"H.G."
C.I.C. Tr.Màgurele 

T = 1054 K 
P = 29,2 at.

0,6665 0,3912 0,6750 0,3935

Sa
io

ro
 0 11 w V
©

"K" 
C.C. Slobozia 

T = 1118 K 
P = 56,02 at. 0,6599 0,3300 0,6700 0,3425

^O = 5,5

"8" 
C.I.C.Piatra Neamd 

T = 1074 K 
P » 59,0 at. 0,6275 0,5541 0,6515 0,55^0
^0 = 4»°

______  1

zidie date. Pentru tóate instaladme analízate se poate remarca 
faptul cà grádele de transformare reale sint mai mici dar loarte 

apropíate de cele teoretico, apropierea este mai mare la in 

special la instaladla *'H.G.”. La instaladla ”SH fi reai depà- 
§e§te valoarea teoretica, probabil datorltà erorllor de màsurare 

a concentradiilor. Gradui de transformare al reacdiei principale 
oC , se apropie foarte mult de valoarea teoretica, fiind mai mica 

doar cui 1,26% (nH.G.")» 1,50% C'K.”) §1 respectiv 0,66% ("5") 
decit aceasta din urmà. Din aceastà analizà rezultà cà procésele 
industriale de conversie a metanului cu vapori de apà decurg 

foarte aproape de echlllbrul chimic. Aceastà concluzie este foar 

te importantà pentru modelares . « - , ,macioc inetica a procesulul.

BUPT



82

OAPITOLÜL 6. MODELE MATEMATICE BAZATE PE MODELE
MACROCINETICE

In capitolale care urmeazá se stablíese modelele macro- 

cinetice posibile, se determina constantele necesare concreti» 

z&rii modelului macrocinetic, se stabilente modelai matematic 

9i se face analiza la calculator ni proiectarea reactorului pen- 

tru procesal de transformare catalitici a metanului cu vapori 

de api» Pentru celelalte variante ale procesului, in cazul pre- 

zentei in masa de reactie iniziali a dioxidulai de carbón sau a 

hidrooarburilor superioare, se subliniazà doar aspectele speci

fica care apar.

6.1. Mecanismul macrocinetic

Ecuatia característica ni ecuatiile stoichiometrice in
dépendante care defínese procesal de transformare catalitica a 

metanului cu vapori de apa, numit ni ’’reformare primará” au 
fost preclzate in capitolul 2. Reformarea primará este un procès 

chimie unltar de contact /1O5/. Masa de contact, simbolízate 
pria (k]s in ecuatia característica (1), contine ca element 

activ nichelul metallo imprégnât pe suporturi de AlgO^ ni CaO 
(MgO) sub formà de ineie poroase. Contactul dintre faze se rea- 

llzeazá sub forma stratulul fix. In consecintà, structura proce- 

selor de transformare ni transfer de masà poate fi reprezentatá 
prin schema1

— X^)^— X^ns^8^1*---------DES^ (114) 

Procesal este puternic endoterm, caldura necesara fiind 
produsa in exteriorul reactorului prin ardere a unui combustibil
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gazos. De aceea, la descriares matematici a procesniui, trebuie 

luate in consideravi® çi procésele de transfer §1 da transformare 

de cáldurá. Structura acestor procese poate fi reprezentatá prin 

schemai

-------“Teg— -’oc— -Cc—

In figura 38 se prezintà schema unui element macrostructu

ral al masei de reac^ie» plasat în reactorul tubular, care evi

dent iazá seria prooeselor termioe componente.

Fig.38 Schema structuralá a 
proceselor termice.
1 - partícula de catalizator
2 - element din tubul de re

formare.

— T —*> transfer de cáldurá prin gazele de ardere
— TCp—transfer de cáldurá prin peretele reactorului
—transfer de cáldurá prin faza gazoasá (la perete) cg
— Tcc~* transfer de cáldurá prin partícula de catalizator
—Cc—* consum de cáldurá la suprafata de reacVie

Procéselo componente de transformare 9! transfer de mo
ment vor fl preluate final, in cap.9.

In fúñenle de condolile de desfigurare a procesului, 

unul sau mal multe din procesóle componente evidenziate in sche

ma structuralá (114) sau schema (115) pot determina vlteza intre- 
^ulul proces. Prin ormare, sint pos iblie mal multe modele macro- 
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cinetica 0imple 9i combinate de masá 9! cáldurá.
In acest oapitol se analizeazá cele mai probabile modele 

macrocinetice, pentru desfá9urarea industriala a procesului de 

reformare primará, pe baaa datelor existente in literatura re- 

feritoare la acest proces sau la procésele de contact in gene

ral, aplicind teoria modelárii macrocinetice /1O5/.

6.2. Modele macrocinetice de transfer 9! transformare 

de masá

In conformitate cu schema structuralà (114), sint posi- 

bile trei modele macrocinetice simple 9Í patru modele macro

cinetice combinate de masa, uintre acestea cele mai probabile 

sinti

- model macrocinetic "transfer prin faza gazoasá"(TPH ) 

- model maorocinetic "transformare” (-ADS-R-DES)

- moael macrocinetic combinat "transfer prin pori simul- 

tan ou transformarea"«

6.2.1. Model macrocinetic "transfer prin faza gazoasá"

Transferal de masé prin faza gazoasá include atit tranáfe- 

rul reactan^ilor din volumul fazei fluide catre suprafa^a exteri- 

oará a particulelor de eatalizator cit §i transferui produ§ilor 

de reac^ie de la exteriorul granulelor in volumul lazei fluide. 

Considerind transferul metanului, ecua^ia modelului macrocinetic 
corespunzátor, estei

$CH4 “ ^g (pCH4 “ PCH4^ (116)

Fentrn utilizarea ecua(iei (116) este necesará cunoa§terea eoe- 
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ficientului de transfer k^, prin determinad experimentale pro

pri! sau utilizind datele din literaturä, generalízate sub forma 

unor ecuatii criteriale de tipult

Sh = f(Re, Se) (117)

Deoarece s-a dovedit experimental cä, intr-un domeniu larg de
2/3 variable a lui Sc, coeficientul k^ este proportional cu • r 

Chilton 9! Colburn /118/ au propus concretizares ecuatiei (117)

sub forma /117/t

-¿^ß_ 8?/? = f(Re) (118)
W o

De Aoetis 9! Th od os /II9/ au rezumat datele experimentale exis

tente in literaturä la acea daté sub forma une! singare corbe s 

Jp s f(Re), prezentatä in fig.59» onde»

P k 2/3
J = —Eß- se (119)

wo
Diagrama din fig»59 este valabila pentru sisteme la care Sc » 0,6 

- I3OO iar Re ■ 0,8 - 2136 /120/.

Fig.59 Corba generalizatä Jp - Re
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In 1iteratati esisti pagine date experimentale privind 

influente transfernlui de masi prin faza gazoasi asupra vite- 

zei globale a procesului de transformare a me tannini. Alien §i 

colab. /55/» au gisit ci, in domeninl Re = 14,7 - 52,5 » influ

ente aste neglinabili.
Pentrn proiectarea experientelor cinetico, in care tre- 

buie eliminati influenza transfernlui de masi prin faza gazoasi, 

se pot utiliza uneleHcriterii”. Astfel Satherfield §i Sherwood 

/117/ arati ci, pentrn a putea negliga influenza transfernlui 

prin faza gazoasi, trebuie indepliniti condirla:

a 0,075 (120)
tn D
O

Uneori se poate foiosi drept criteriu numirul lui Damkbhler care, 

pentru o reactie de ordinili intii, se definente astfel /121,122/t

D, = ---- (121)
a as mg

Ruthven /12J/, Huang §i Sather /124/ an introdus un "grad 

de utilizare al suprafetei esterne" drept criteriu de evaluate 

a ponderi! procesului de transfer prin faza gazoasi in cadrai 
unni model combinat.

6.2,2. Model macrocinetic "prooese de transfonnare"

Acesta aste de fapt un model macrocinetic combinat deoa- 

rece includei adsorbtia reactantilor (APS), react ills chimice 
(2), (5), precum §i desorbtia produrlior de reactie (DES). 

Forma ecuatiei cinetice se stabilente in acest caz fie pe basa 
cinetici! formale, fie pe baza cinetici! de adsorbtie, parame

tri! cinetici (energia de activate, factorul preexponential, 
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ordine partiale de reacçie, constante de adsorbçie-desorbçie) 

fi determinati prin corelarea datelor cinetico experimen

tale« In tabelul 54 sint presentate ecuaVille cinetico existen

to in 1itérâturi pentru procesul de transformare a metanului cu 

vapori de api in prezenÇa catalizatorului de nichel precum §i 

conditili© experimentale in care au fost obÇinute. Aceastà pre

sentare sintetici permite analiza critici a acestor ecuatii in 

veuerea stabilirli domeniului de vaiabilitate çi a posibilita

gli or de aplicare la proiectarea reactorului industriai.

Ca formi, majoritatea ecuatiilor din tabelul 54,deriva 

din cinetica formali cu exceptia relaViilor de la nr.crt. 4, 

10, 11, care au la basa cinetica de adsorbÇie. hcuaVüle cu nr. 

crt. 1-4, 6 §i 8 nu pot fi utilizate in proiectare deoarece con

sideri reacÇille ireversiblle. hàùiìn in discufie ecuaVül® cu 

nr.crt« 5» 9-11«
EcuaVia cu nr.crt. 5 stabilità de càtre Uoe 9Ì Gerhard 

/52/ a fost utilizatà de càtre Hyman /60/ la simularea reacto- 

rului, fiind stabilità pentru condirli apropiate de cele indus

triale. EcuaVia cu nr.crt. 9 a fost folosità de càtre Grover /61/ 

la modelarea reactorulul industrial. El a stabllit aceastà ecuaVie 

pe cale teoretioà, ex tin zi nd ecuaVla lui Akers /45/ la cazul re

al, cind reactla (2) aste reversibili. EcuaVia cu nr.crt. 10 

s-a obtinut utilitind drept catalizator folli de nichel elimi- 

nindu-se astfel influenVa transferului de masà prin pori. Valo- 

rile constantelor k^, Ig, 1^ 91 date de autori, sint vaiabile 
inai numai la presiunea atmosferici. EcuaVia cu nr.crt. 11 din 
tabelul 54 are un numir mare de constante ale caror valori au 
fost determinate de autori numai la T = 1180 / §1 P = 1-26 at.

Se remarci, de asemenea, o variaVie largà a energie! de 
activarei de la 8755 cal/mol, ìn ecuaVia lui Axers /45/, la
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Tab. 54.
ECUATI CINETICE ALE PROCESELOR DE TRANSFORMARE

Nr. 
crt ECUATIA CINETICA

CONDITOLE DE LUCRU LA 
CARE S-AU STABILIT

AU
TO

R
I

CATALIZATOR PARAMETRI

1

KPCH¿PH2O

10 Pr/ PH2O 

K=13108exp(^^^

Nichel - ox id de 
crom 

d= 2 ¿-3mm

T= 6 73--973 K 

p = 1atm
[44]

2
r=K*PcH4 x
v /cc4h2 18755 \K=4,551Crexpr p-p ]

Nichel pe sapori 
ceramic

T= 609-911 K 
p= 1atm 
X^tr 2,5-10,0 [45]

3
r=K Pch4 
K=12,8.104exp(-^^

Nichel pe suport 
ceramic

d = 3 mm

T=973 1173 K 
P=1atm

1,0 ^8,0 [46]

4

_______K ■Pch¿______  
1+tfp • pl +bp

K?o kH2 HC0 

la 1073K:<X=Q5 ;b=2,0 
Ea=31C00; k =12,42.10 5 l/c nr

Foli i de 
nichel

2.atm

T=973¿-1173K 
p=1atm

X°= 0,24-21,0 [47]

5
^W^Pco^’ 

K=0,1473exp(l9,03- -5ZS24)

Catalizator 
industrial de 

nichel
la presíune [52]

6
r=^'PcH4 
K=2,1-104-Sexp[-l^°°l] 

S [cm2/g]

Nichel pe suport 
de<<Al2O3 

d >5mm

T=973-1173K 
p=1atm 
X^0,027-12,0

[48]

7

'^•P^Pcha-^-^7 )

2 KP-P^O

K =12,5 6.10^-Y" ex p (-220001
T KT

Catalizator 
GIAP n

T=873 4-1073 K 
p = 2 si 6atm 

2,0

49]

8
r=^PcH¿PH2

K = 795.105exp(-12212.) 
RT

Catalizator 
GIAP ni 

d=3¿4mm 
£=0,7 
W=3000-5000h1 

D=25mm

*
 

o
R ¿

 
o 

o 
i- 

Ti 
o

R
 

»

|2L 
o. -x 150]
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Tab 54 - continuare

9

r = K(p --BcO^Z j

^4 KpP^/

K=Koexp(-Ea/RT)

Ea=8836—100OSca^^

Ecuatie

teoretica

[61]

10

r .KtPcmPwKp-PcóP^)

K=2,38-10 Y3'ex p(-^20. ) 

<2=8,12^ • exp (710520; 
z T3 RT '

lax^dO^jexpl^Q)

K5 = 0,162jLexp(- 6r8t° )

Folli de 
nichel

T=973-1173K 

p = 1atm 

*^0,2-21,0 [511

11

r --WoKPiPchZPh20Ph7I ___  T=1180°F

1541

^Ka-P^KaKs,- PcH^^KdK^Ksj^P2^ p=1-18atm

Z H2 H2 3-0

r _ J^lPcoziKpj^fttvP^iJ__________________

C°2 1‘ Ka'P^KaK^W^

Hh2 PHj

Granule cilindrice de catalizator
GIRDLER G 5613 d = 5mm

12

r= K (1-E1I1- -^-P^2_)p 

KpPcH4Pnp

K= 2l2529 102exp(-1-2p2|

Catalizator 
Industriai 157]
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557^0 cal/scl, la «cu*;La lal Duwflio /5V. Valar lio aeceptaolle 
sint calo ob fínate 4* edtro Bodroe ♦•*• /*$/ (31OOO cal/mi) <1 

9.a. 751/ (33720 cal/scl), caro «a saigsrat ceodlfllle 
elialndrll Lnflaaafel transfarulni loczlnd es fallí la nlchel. 
Xa orr1 tinp acento >010X1 os roprexintd. o násard a cctlirltd- 
|ü natal iaatomlal industrial caro ara altd etructnrd 91 cenpo 
xl^La. fría ornare oír"e^411cinético día tabal ni 54 se as carác
ter general fi reproaintd doar api iwrlsdrt ala uñar data eaparl— 
nmtalo, Talabllo nasal la dmental atadlat al permotrilor gi 
da aeaaa as ae pet atillsa dirast la proiactaroa reoctarulal in
das triol 9 i optial tarea acae tala.

Ó.2.3. Mortal sacrocinotle eosòisat »transfer da aasd.
pria pori - a Inai tan cu transf orse r e a*

Trancierei pria perii eataliaatarulal este lase?it de 
presecele de transfemare. Castinarca nace ter presene «enr enante 
ce face iatr-aa sed sai caspias daait la a irtene stmatarali. 11- 
dart (114^. De aeeea rlteaa proeeealal global se aaprisd 
ea na produa dia tro vi taca pro cenciai de trsnsfomnrw <r) 9! os 
lector nenlt grad de etlllnare al saprafotei láteme a catali- 
tataruLui san factor do oflesaltato t

ref « . r « k x (C¥) ^122)

■brinca trátalo do tamisa ti export sen tal earoetlnd inf lunada 
1lcdnc tan Llar granai oler de catalixator asepm vi toan i globale a 
rmceaului. definire a 9 i detamlnarea aces tal adrinl en fost inl- 
♦ Uto de edtro DaakShlor /iay, Tbielo /U5* ti Soldeoitta /U7/ 
4 i epoi eoe. sinuato «lo ai; i carco ti tori la oocnalul irisar lei 
rr\-caáo^ar caíales / . Fe taca acostar resultata s-m 
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trasat ourbe generalízate = f(^ )* undena modulai luí 

Thiele modiricat, définit prin relamía (13) /122,126/t
i’ Vn \l k

- r-^-Vir*“ (123)
“ex » %f

Aceste curbe pot fi folosite in cazurile in oare reac^ia este 

de ordinal intii, pentru orioe formd geometried a partioulelor 
de oatalizator /126/. Din diagramele- <|> se poate determina 

cunoscind . Acesta se oalculeazd ou relamía (123) in care

se inloouieso valorile experimentale ale constante! de vitezd k 

(la d-> o), volumul particule! çi suprafaÇa exterioarà a aces- 

teia. Coeficientul efeotiv de difuzie, D0^ , se determind cu o 

relaÇie de tipul*/122/i

1/Def = VDX ♦ 1/Dk (124)

Aceastd metodd de determinare a lui numitd §i metoda experimen

taid indireetd /117/ a fost utilizatd de odtre Allen ç.a. /53/ 
pentru procesal de reformare a metanalui considerind eouaçia 

cinetiod de ordinal intii a lui Akers /45/. Aatorii au gdsit o 

varlaÇle mare a lui cu diametral partioulelor de oataliza
tor.

6.3. Modele macrocinetice de transformare 9! transfer

de cdldurd

Conform s che me i structurale (123)» valabild pentru reac- 

torul tubular, sint posibile cinc! modele macrocinetice "térmi

ca” simple precum çi un numar mare de modele termice combínate. 
Pentru moaelele simple de transfer de càldurd, ecuaÇia cineticd 
me forma ¿eneralà 1

qT = yIs - kjii (125)
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Bouafla (125) poeto fi particularízate pentru oricare model t ér
alo bimpiu eau combinat dacà se oonoretizeazii suprafafca de trans
fer (B), gradiontul de temperaturi (4T) 91 ooeficientul de trans
fer (kg). La modélala combinate, coef i cien tul" par tisi" kg se in- 
locuie9te cu un coeficient global kg iar la modulale simple 00- 
ofioiontul kg se partlcularlzeazi astfolt
kg « “ pentru transferul prin gazalo de ardere (Toga)
kg ■ ■ pentru transferul prin pereto (®Op)
k- ■ k- ■ pentru transferul prin faza gazoasi (T ) X Xg vg
kg ■ kg0 ■ —■ pentru transferul prin particulele de ostaii- 

aator-(Too).
Vito za procesului do consum de oilduri se exprimí prin re-

latiat
(126)

unde (“Ap^») e8^e efootul termio global al reaoViilor (2) 9! 
(?) iar r este viteza de roaoÇio.

La transferul de oilduri prin gazele de ardore o&tre pe- 
rotelo extorior al roaotorului, datoriti tomperaturii mari din 
ouptor, predomini radiaVia. In aoost oas ooeficientul kgga peate 
fi définit astfoli

«a ■

Fluxul tonale transmis 
lui Hottol /129/t

- 5,72.6.^ >2 [gg)4 - (^§-)4] <12S>

Fluxurile termico ale gazelor radiante (COg 9i HgO), presente 
in gazele de ardere, pot fi determinate cu relaÇii empirico din 
literaturà /IJO/,

2^
8(T -T ) ga p'

(127)

prin radiarlo se determini cu relaVia

BUPT



91

Transferal de cáldurá prin paretele reactorului are loc 

pria conducale de aoeoa» coefioientul se exprimé ca report 

dintre conductivitatea termicá a peretelai çi grosime a acestuia.

Transferal de oàldurà in interioral stratului de catali

za tor, alcátult conïurm scheme! (119) din doua procese componen- 

te (tog ?! %0) este deosebit de complex. Datele din literatura 

cu privlre la aoest procès nu-se referá la reformarea primará

el la modele fisico simplifícate ale stratului fix. In lucrári- 

le generale de fenomeno de transfer /129-1)3/ cazul incálzirii 

anuí tub cu umpluturá strábátut de un gaz este puÇin studiat. 

In luorárlle de spocialitato so utilizeazá o terminologie neuni- 

tarí lar datelo raportate sint unoori contradictorli. In general» 

so oercetoazá transferal cátre un strat finit» format dintr-un 

anaambla de particule solide. Stratul de particule se considers, 

o faz& pseadoomogenS in care transferal are loc prln oonducti- 

vitate. Coefioientul de transfer corespunxátor este denumit 

’’conductivitatea efeotivá” a stratului (AeP* Acesta esto un 
coeflcient do transfer utilisât in locul coef 1c lent alai k^,0, dé

finit pentru un singar element macrostraeturai al stratului.

Coefioientul de transfer prin faza gazoasá (k- ) oste numit in w
literaturà, de cole mai multe ori, coeflcient de transfer "la
pereto"•

Corespunxátor modelului macrocinetic combinat T - T . og oc’ 
se definente un coeflcient global de transfer» lar la stra- 

turi cu diametro mari se utillzeazS un alt coeflcient total nu

mit "conductivitatea echivalentà a stratului" ( A A)« In continu- 
are se anallzeazà datele din literaturà cu privlre la coeficien- 

|li globali K« 9I A a precum çi la coeficienVii ’’partial!” k-_

A ef
— ì
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6.J.I. Coeficientul global de transfer (K^)

¿cesta se definente pria ecuaZiat

JS. = Km (T - T) (129)

Atit temperatura din interiorul stratului (T) oit §1 temperatura 

peretelui (1$) din ecuaZia (129) se considera c& variazà numai pe 

lungimea stratului (z). Modelul fizic pentru determinares experi

méntala a lui Kt corespunde reactorului continuu cu deplasare i- 

dealà care este cel mai adecvat in cazul unor atraturi fixe la 

care raportul d/D^O,l /154,155/. La reactorul industrial de re

formare aceastà condirle este indeplinità deoarece taburile au 

in general D^O,1 m iar diametral nominai al particulelor, 

d 7 0,01 m.

Dependente coeficientului global de transfer de caracte- 

risticile geometrico §1 hidrodinámico ale stratului se poste 

exprima printr-o ecuaZie adimensionalà de tipult

Nu = f (Re, Pr, d/D, L/D) (150)

In tabelul 55 sint prezentate formale concrete ale ecuaZisi (150) 

stabilite experimental de diferiZi autori /154-144/ precum §i 

conditine de valabilitate ale acestora. Pe lingà ecuaZiile din 

tabelul 55 mai trebuie menzionate ecuaZiile stabilite pentru rà- 

cirea tuburilor cu umplutura /145,146/, ecuaZia stabilità pen

tru un domeniu de temperataci joase /145/ precum ?i alte date 
necorelate /147-151/,

In continuare se face o ard-izà criticà a ecua£iilor din 
tabelul 55 examinind felal in care acestea reflectà influenza 

criteriilor cuprinse in forma generali (150) precum §i proprie- 
tatile stratului.
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6.J.1.1. Influente raportului L/D asupra lui Kg,

Humai eouaÇia luiChu Storrow /139/ include criteriul 

geometric L/D deçi çi alfci autori au f&cut determiner! la dife- 

rite rapoarte L/D /156-159,144,1^2,153/• Potrivit acestei ecu-

atü coefi cien tul Kg, s cade liniar, în coordonate logarítmico, 

ou L/D, pan ta dreptei depinzînd de Re, aça cum rezultá din fi**

Fig.40 Dependence lui NUp de 
raportul L/D la d/D s 1/8

Determinerile efectúate de diferiçi autor! se refere la

rapoarte L/D * 2 - 72 iar la reformerul industrial L/D>100.
Din aceat punct de vedere niel una din relaÇiile din tabelul 

55 nu poate fi utilízate la calculul reactorului de reformare. 
Gelperin çi ¡Logan /142/ arate înse ce, în regim turbulent (Re 
£40 - 60) profilul temperaturil se stabilizeazà în straturile 

eu umpluturà la oare L/D>10 §1 în continuare cu creçterea lui 

L coeficientul Kg, nu mai scade. Dátele lui De Wash $1 Froment / 

/144/, reprezentate în fig.41 confirme aceat lucru.

Variadla lui Kæ pe 1ungimea 
stratului lad= 0,0095
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6.5.1.2. Influenza raportului d/D asupra coeficientului

Raportul geometrie d/D are o influenzi compierà asupra lui 

Ecua^ia lui Leva /136/ evidenziasi existenZa unni raport d/D 

optim. Derivind aceasti ecuaZie in raport cu d se o bZ ine (d/D)0Ft. 

« 0,15 , la care coeficientul aste maxim. Aceasti valoare 

coincide cu oea obZinuti grafie pe baza datelor experimentale 

din figura 42./1J6/.

Fig.42 Influenza raportului d/D 
asupra coeficientului

In figura 43 sint represéntate alte date din literaturi 
/ 1J0»139,147/ in coordonate Nu^ - (d/D)^ de unde resulti 

(d/D)Opte • O»125 corespunzitoare lui (d/D)^ » 0,5 •

Sub acest aspeet ecuatia cu nr.ort.7 din tabelul 55 

este inexacti deoarece prez ice o creatore continui a lui 
cu d/D.

La tuburile industriale de reformare riportiti d/D 

— U,16 este foarte apropiat de valoarea optimi derivati din 
ecuatia lui Leva /I3G/.
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Pig*43 Dépendent® NUp-(d/D)^ la 
Re = 1600.

...... granule cu oonductivitate ter
mica mare

- - - granule cu oonductivitate ter
mica mieà

6.3.1.3» Influença criteriului Re asupra lui

Ecuatiile din tabelul 95 contln atit criteriul Re^ cit 

çi Re^ lar acesta din urm& poate avea diferite m&rimi in funetle 

de diamétral luat in considerati® (nominai, echivalent, mediu de 

volum, nidraulic etc.). In generai ìns& datele experimen^ile se 

plaseazò pe o dreapt& in ccordonatele 1g Nu - Ig Re. Panta scos

tai drepte, exponentul lui Re, variazà in cazul de fati de la 

o,79 în ecuatia lui Ciborowski /l^b/ la 1,4 in ecuatia lui 

Batiticbev /140/. De Wash $1 Froment /144/ gàseao o& exponentul 

lui Re este égal cu unitatea. Referitor la regimurile de curge- 
re, Gelporin §1 Kogan /142/ au aràtat cà turbulente in straturi- 
1« cu umpluturà incepe la Re^40.

6.9.1*4. Influente proprie tôt üor partleuleior solide 

Coeiicientul global de transfer K? d«piade Q1 de proprie-
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Tab. 55.
ECUATII ALE COEFICIENTULUI DE TRANSFER DE CALDURA Ky

Nr 
crt

ECUATIA CRITERIALA
K

CONDITII DE 
EXPERIMENTARE

AUTORI

1
Kj-= 8 a Cpp^2 W0'83 

a = f(d/D)

d/D = 0,035-F0,66

L/D = 14,5-t-17,5 

Re = 550 -30000
(1301

2
NUd= tWülRedl^expFB^- )

d/^ = 0,08 ¿-0,27 

L/d = 18-72

Re = 52-3500

(1361

3
NlJ(f 0,125 (Red)0'75 d/Q = 0,35—00

1/3=18-F 72
Re= 600-15.000

[1371

4

NuD=°<Red)0,73 

lga=0¿S-2¿- 

d/6Vp/ñ

citata In [134] 
particule 

sferice

(1381

5
Nud= O^IRedlWlW)03 d/D= 0.039-7 0,255

L/d= 12^18

Red= 1254-3400

(1391

6
Nud =124.10^1 ÿ)03 lRe/ Red = 7 —570 

citata n (1421
(140)
(142)

7 Nu^OASIReoJ^. (d)(pr)O33 citata *in 1134] (141)

8
NuD=6,4.1(T3(Red)121 L/d>30

Rg(j> 40 (1431

9
I/O J

Nud = —-*QOO24Red
D= 0099 -01575m 
d= 00057-00095m 

Rc= 30 -F 1000
L=0,2-i-i,4m

(1441 

________
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Tab. 56.
ECUATn ALE COEFICIENTULUI .PARTIAL DE TRANSFER DE

Nr. 

crt
ECUATÍA CRÎTERIALA

CONDITII DE 

EXPERIMENTARE AUTORI

1 K=2p5(JX)0’33 

>9

c i t a t a în [161J

R< 1500 e

1157]

2
, P \0’5

N' =Q95ß®?~ 
ud \ £ 1

ecuatia

sem ¡teorética

R^1500

11351

3
n’ =o,12(W77

uj V e 1

citata 1n [161]

1165)

4 Nu = a^^3^ 

ud < c /

D =0.049 0.122 m

d = Q003- 0.0123m
L< 2m

(^lma!^200°C

11611

5 n^o^ir^?^.)033 ecuatie 
teorética 11661

6 N' = 0,161 R e J0® 
Ud U citata 1n [134] (167]

7 N’ =-0057 IRedHPrl Agp
Hi 1 + Q0135(RedP^(PrP^

citata ín [134]
11661

6
0,33 0,8 0,4

Ny = 2,58(Red-Pr ) + 0.094 Red-Pr 
d

particule 

c ilin drice [1631

9 K = K**0.01152(-Q_}(Red)
Tg ' dv /

D=Q099m 
d=Q0057m
L= 0,284-1p16m
F^= 0-500

1144]

10 Kvd no ..0,34 033-k—=89 Red • Pr
Ag

D=1,02m 
d=7-1óS458 1Óm

(1521
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tà^ile particulelor solide ale stratului» conductivitatea termi

ca (Ao)» forma, rugozitatea suprafeZei §i spectrul granulome

trie al acestora precum §i porozitatea stratului (6 ).' Influ

enza globali a acestor factori se r&sfringe asupra constante! C 

din ecuatia criterialà. Determinarne raportate in literaturà 

s-au efectuat cu diferite materiale de umpluturà: sticlà, kisel- 

gur, portelan» zinc, aluminiu, cupru etc. avind forme diferite 

(sfere, cilindri, ineie, forme neregulate)> Astfel Leva /156/ 

a stabilit ecuaZia din tabelul 55 utilizind é^ile de porZelan §i 

ceramici, porozitatea stratului fiind de 0,57 -0,44 iar De Wash 

§i Froment utilizeaza granale de catalizatori pentru sinteza a- 

moniacului ^i catalizatori de VgO^ sub formi de cilindri cu 

d = h = 5,9 - 9,5 mm.

In fig.45 este relevata influenza pozitiva a conductivi- 

tiZii particulelor solide asupra lui Cregterea rugozitiZii 

suprafeZei influenZeazi, de asemenea, favorabil valoarea lui 

/156/. DependenZa lui de forma particulelor §i porozitatea 

stratului nu poate fi cuantificati pe baza datelor existente.

Proprietà^ ile stratului fix de catalizator de nichel pen

tru reformare sint mult diferite de cele ale sistemelor studiate 

in literatura de aceea sint necesare determiniri directe utili
zind catalizator industriai.

6.5.2. Conductivitatea echivalenti a stratului (A e)

In cazul unor reactoare cu diametrul mare, la care d/D 
<0,1, temperatura stratului variazà atit pe ax cit §i pe razà.

In acest caz, in locul coeficientului total K^,, se utilizeaza 

conductivitatea echivalentà a stratului (Ao)» proprietate a 
u^ei faze ipotetica formati din perticale solide §i gaz/157-160/.
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Ciad viteza de curgere a gazului este nula (W = O) con- 
ductivltatea se aumente "stagnaatá" (4° )• Primole rela^ii 

e 
stabilite pentru A ~ au forma /160,161/i

4 = A ° +4 (-|-)’/2 Re0’69 (151)

Ooeficientul ft depiade de aatura materialului solid 9Í a gazului 

care il strábate. Astfel, peatru bile de sticlá cu ¿ = 0,4 §i 
aer, Verschoor 9Í Schult /160/ gáseso ft = 4,5^10”^ iar Cal- 

derbank /161/, peatru bile 
sesc ft = 8,5.10"\ De Wash 

la oare A A depiade liaiar 

/ e ’ e

A ° uade /l e depiade de aatura 
tului 9Í diametral stratul

de alumiaiu cue = 0,4 §1 aer, 

9i Froment /144/ stabileso o reíanle 

de Reí

+ ——2----------- Re (152)
1 - 120(-^-)2

matoxialulux solid, porozitatea stra-

6.5.5. Coeflcientü parziali de transfer

In cazul reactoarelor cu strat fix la care d/D^O,l 9!

T = f(z,r) se utilizeazà uneori^in locul conductivit&£ii echi- 

valente, un coeficient total calculat pe baza ooeficien^ilor 

parziali A ef) cu rela^ii de formai

(W)

Pentru ooeficientul empiric , Froment /162/ 9! Beek /165/ au 

gaait = 8 iar Crider 9! Foss /154,164/ indica 6,155 .

In tabelul 56 sint prezentate sintetic ecua^iile crite-

Tiale existente in literaturá pentru ooeficientul 

9i condi^lile de valabilitate.
^g precum
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EcuaViile din tabelui 56 dau valori foarte diferite pen-

tru I,* ■ 
legate de

Cauza principalà constà in dificultadle experimentale 

determinare'a acestuia. Devremarcat c& valorile lui 

^g’ obtinute cu eouatia lui Beek /165/ se apropie foarte mult

de cele ale lui K^ rezultate din relatie lui Leva /156/.

Conduct iv it atea efectivà a stratului (/|Qp este un coe-

f le lent ’’partial” de transfer prin strat care este considérât 

o faz& omogenà çi se determinà experimental mâsurind profilul 

temperaturii pe raza stratului. Existé un numàr mare de lucrâri 

consacrate determin&rii çi corelàrii acestui coeficient /157* 

159»161,162,165»166,169-199/. Majoritatea autorllor coreleazà 

datele ou ecuatii de forma adimensionalé (154), propusà de cà- 

tre ïagi çi Kunii /169/t

= A** ♦ c.Re.Pr (154)

A tit oonductivitatea efectivé stagnantà (A^) cit 91 constants

C depind de o serie de proprietàti »1® sistemului (£ , d/D, Ac» 
À etc.). Alti autori utilizeazé o variants. simplificatà a re- 

latiei (154), incluzind Ji , C 9! Pr intr-o constants C* /157» 

161,165,171,195/ ,

A.f “ A°f + C'.Re (134')

iar De Wash §1 kroment /144/ stabilesc o relatie similari cu re
ietta (154*), in care C’ = f(d/D) 1

A .f • A°f * °l9°2J , • Ee '
Kunii çi Smith /1Ô6/ precum §1 Kwong §1 Smith /187/ au stab il it 
ecuatii teoretice pentru A

Utllizarea coeficientilor partial! Kpg §1 A ef etraturi 
cu d/D>0,1 duce la erori mari /154/ de aceea, pentru procesul 
de reformare este necesará utilizarea coeficientului Kq>.
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6.4. Stabilirea modelului macrocinetic dupà «are se 

desfàçoarà procesal industrial de reformare a 

metanului

Cereetárile autorilor, efectúate pria metoda compararli 

bilanVurilor reale cu cele teoretico pentru instala^!! pilot 

çi industriale /81-85,87/, au arátat cá procesul de reformare 

se desfàçoarà, practic, la echilibrul chimie. Aceasta inseamnà 

cá vitezele proceselor de transformare çl transfer de masa sìnt 

mult mai mari decit vitezele proceselor de transfer de cáldurá. 

Transférai de masá prin faza gazoasá nu poate limita viteza glo- 

balà a procesului deoarece presiunea §i turbulenta din reformer 

sint mari. Dintre procésele de transfer de caldura, transfe al 

radiant cátre taburile de reformare are viteze mari, la tempe- 

raturile ridicate din cuptor. Se neglijeazà, de asemenea, in

fluente transferului conductlv prin paretele reactorului de§i, 

intr-un model mai fidai, el poate fi luat in considérâtle. De 

aceea pentru stabilirea modelului matematic al reactorului, con- 

slder&m c& procesul industriai de reformare primará se desfàçoa- 
rá dupà un model macrocinetic combinat de transfer de cáldurá, 

exprimât prin ecuatia clnetlcà (129) in care intervine coefi- 
cientul global de transfer

Datele din literaturá asapra acestui coeficient, analíza

te in detaliu in aceastà lucrare, nu sìnt suficiente pentru pro- 

iectarea qì optimizares reactorului de reformare primará. De 
aceea, in capitolai 7 al lucrarli, sìnt prezentate determinàri- 

le propri! ale coeficientului Kæ utilizìnd un model fizic al 
reactorului industriai.
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CAPITOLO! 7. DETERMINARE A COEPICIENTUIUI GLOBAL DE 

TRANSFER DE CALDURA

In capitolai precedent a-a considerat in final, pe baza 

comparirli bilanturilor teoretica cu cele reale, in concordan

ti cu únele indicati! din literaturi /59»61/» proceeul de re

formare primari a me t anula i cu vapor! de api se desfijará dupá 

un model macrocinetic combinat, transfer de cildurá de la pere- 

tele reactorului la suprafata de reaotie, a cirui ecuatis in

clude coeficientul global de transfer (K^)«

Datele din literaturi asupra lui K^, de?! numeroase, au 

fost obtinute in conditi! mult diferite de cele in care se des- 

fi?oari procesal industrial de reformare» De aceea se fac deter- 

miniri propri! ale acestui coeficient utilizind un model fizic 

al reactorului industrial de transformare catalitici a metanului 
cu vapori de api»

7»1» Metoda de determinare. Mirimi misurate direct

Ecuatia modelului macrocinetic combinat (Tcg
include coeficientul global de transfer (Km) are formai

Tfe ■ 14 < ’p - T ) (136)

lategrxnd acuanta (156) pentru un a trat oilindrlc cu dian.trul 
0 il lunglmea L, sa obline 1

D/ *0 I , Í
—5------ C dT = K (T - T)ds (137)

_ JT. Jr. p
•naiderìnd o valoare medie a capacititi! calorico a fase! ga— 

zoaae tn intervalul TQ - T iar coeficientul - constant pe Ion-
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gimea L a stratului de catalizator, se obline: 

t _ p f Vp (Tp - V 
T ’ 4 P <Tp - T\ed.

(138)

Diferente medie de temperatura se poate determina cu relamía:

(Tp - T)mG¿
<^po - - <Tp -

In 
p

(139)

Dacá temperatura peretelui este constante pe toatä lungimea L

(Tp0 s Tp), ecuatia (138) devine:

D P K- = ----- 1D
¿ 7i T

TP - To 

% -1
(140)

Ecuatia (140) permite calculul coeficientului global de transfer 

din date experimentale çi evidenfciaza märimile care trebuie mása- 

rate direct» viteza masica a fluidului (^ Wo) sau debitul Vqj, 

temperatura fluidului la intrarea în strat (TQ), temperatura 

fluidului la ieçirea din strat (T), temperatura peretelui (Tp) 

la diferite lungimi în cazul cînd Tp0 / Tp çi dimensionile stra- 

tului (D çi L). Dacá temperatura peretelui este constantà pe lun- 

gime, sint necesare doar trai temperatura To, T §1 Tp = tempera

tura peretelui tubului ìntr-un punct oarecare de pe lungimea sa»

InstalaÇia experiméntala

Sebiya instaladlei experimentale este prezentatá în fig.44. 
Débitai fazei gazoase este màsurat eu rotametrul (2) dupa ce strá

bate filtrai (1), apoi se preincàlzeçte în recuperatorul (5) prin

Bchiiub indirect cu gazale fierbinti care päräsesc ina tal a Via» 
Tubai (4), confecçionat din oçel inoxidabil, are lungimea L =

■ $i diametral D = 0,102 m astiai incit se asigurà condirla
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L^IO D necesará stabllizárii regimului termic /142-145/. Tubul 

este încàlzit electric izolat termic in exterior (7). Stra- 

tul de umpluturá (5) este format din particule de catalizator 

industrial de reformare primará, sub formá de cilindri got în 
interior, cu dimensiunile d = h = 16.10”$ m lar d^ = 8.10“$ m. 

S-au déterminât caracteristicile geometrice ale particulelor 

çi ale ansamblului de particule de catalizator, rezultatele 11- 

ind prezentate în tabelul 57*

Fig.44 Schifa instaladle! experimentale pentru determinares
coeficientului Kæ

Stratul de catalizator este susÇinut de gratarul (6) 
lar caderea de preslune în strat se masoarà eu manometrul (8). 

Pemperaturile fazei fluide se masoarà cu termocuplurlie To §1 
r la instrarea §1 respectiv la ieçirea din strat. iSenzorul ter- 

moQuplului Tq este plasat la 5 mm deasupra stratului iar cel
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al termocuplului T, la 5 mm sub gratar. Temperatura peretelui

se màsoarà la tre! inànimi diferite ale stratului (Tpl, Tp2»

TP? ) pentru a verifica dacá aceasta se mentine constanta pe

toatá lungimea.
Pentru a nu modifica geometria suprafetei interioare a

peretelui tubului, termocuplurile - Tp^ nu s-au lipit prin 

interior ci s-au fixat prin incastrare in pereto, conform sche-

mei din fig.45.

Fig.45 Fixarea termocuplului in
paretele tubului.

1 - por$ lune din tub
2 - termocuplu
5 - adeziv

Orificiul practicat in tub are un diametru mai mare decit al 

termocuplului, de aceea spatiul dintre termocuplu $i perete 

s-a umplut cu un adeziv cu conductivitate ridicatá care favori- 
zeazá tranaferul rapid al cáldurii de la perete la termocuplu. 

Diferente care apare totu^i, intre temperatura peretelui §i 

cea a termocuplului, se poate estima, in urma unui bilant ter- 
mic, cu relatia/200/ 1

T»« - P u <________ [ i_________________
Tu - Tr " 1 “»A (A 1 * Vtanfi í A (141)
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undet (142)

( = lungimea de fixare a termocuplului

A = conductivitatea termocuplului

A¿= conductivitatea izolaÇiei termocuplului

Aa= conductivitatea adezivului

razele termocuplului §i izolaÇiei sale 

*3 = raza exterioará a adezivului

rezistenÇa termica de la perete la termocuplu, defi

nita prin relaÇia (142).

Conform relaÇiei (141), eroarea de masurare scade cu cit 

lungimea de fixare §i conductivitaÇile A » A¿» mai mari.

Erorile exprimate cu relamía (141), pentru instalaría folositá 

nu depàçesc 1 - 1,5 K.

La masurarea temperatimi! fluidului, însà, pot apare erori 

mai mari deoarece transférai de la gaz la termocuplu se face 

prin convelle. In special la masurarea temperatimi! finale (T) 

coeficientul de transfer gaz-termocuplu scade deoarece la ieçirea 

din strat gazul se destinde. De asemenea, contactul dintre termo

cuplu §i peretele tubului (mai cald) este o sursa de erori. Pen

tru viteze moderate ale fluidului (numere Mach mici), eroarea de 

masurare se poate évalua, in acest caz, cu relatiaé/200/ t

Ttc - T_________ £________
Tp-T ‘ tcosh(K>i^l2

Eroarea scade màrind lungimea de imersare, 1, a termocuplului in 

fluid. Acest lucru s-a realizat montind termocuplurile To §i T 
inclinate, a^a cum rezulta din fig.46.

Toate termocuplurile utilizate sint de tip Cromel-Alumel, 
°u diametrul electrozilor de 5 mm.
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Fig.46 PoziÇia termocuplu-
rilor la intrarea §1 
lenirea din strat

Din fig.47 se remarcá faptul cá acest tip de termocupluri

prezintä o precizie ridicatä (dezvoltä o tensiune termoelectro- 

motoare mare) çi au un domeniu larg de utilizare /201/.

-rom - 
Alumen

500 1000 1500 *C

Fig.47 Variarla t.t.e.m.
(mV) cu temperatura 
la principalele tipuri 
de termocupluri

Conectares termocuplurllor prin conductoarele de lega-

tui'ó la milivoltmetrul plrometric(10), s-a f&cut cu un montaj 

de compensare. Comutatorul rotativ (11) permite conectares suc- 

cesivà a color cinc! terinocapluri la aparatul de m&surá.
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Dupá un timp de stabilizare ee cítente flecare temperatura, 

menVinind debltul de gaz constant. Dupá asigurarea reproducti- 

bilitáVii datelor la un anumlt debit, determinarlie se repetá 

pentru alte debite. Ca fluid de lucru s-a foíosit aerul pe ba

za faptului cá numárul Prandtl al acestui gaz este foarte apro- 

piat de acelagi criteriu al componentelor prezente in gazele de 

reformare (CO, H2, C02, CH^, H20). Acest lucru rezultá din ta- 

belul 58. 

Tabelul 57« Caracteristici geometrice ale particulelor §i

stratului de catallzator pentru conversia metanu- 

lul

Denumirea 
marimii

Símbol Relamía de 
definible

Valoarea 
numerica

Diametral nominal d se másoará direct 0,016 m
Diametral mediu de 
volum dv d V =

0,01664 m

Diametral media de d do = (S 0,0219 m
saprafatá s s

Diametral echivalent % % = 0,0096 m

Pactoral de forma r =4,82 V^/5/Sp 0,57747

Suprafa^a speclficá a_ a„ = S=/Vn = 6/dn 0,620 m2/m5
a particalei P P P P p

Frac^ia de golari = (dVd)2 0,250
a anei particale

Diametral echivalent dÄ d 2, £ yj
= 3(i=r)dp 0,0096 m

al golurilor e e

SuprafaVa specifica a 
umplaturil as as - s _/v- Vvst- dp 0,250 m2/m^

Porozitatea stratalui £ ¿ vst ~ vsts
IT 0,56552

Porozitatea stratului 
format din cilindri 
compact i (1- í )= (!-£’)(!- £ p 0,61062
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Tabelul 58. Valorile numerica ale crlteriului Prandtl, la di

ferite puterl, pentru componentele principale ale

masei de reactle din reformer

Component p0.55 
r

p0,40 
r

p2/3 
r Pr

Aer,Ng, 02 0,915 0,899 0,818 0,740

CO 0,915 0,899 £>,818 0,740

Hg 0,915 0,899 0,818 0,740

co2 0,935 0,914 0,862 0,800

Cfl4 0,932 0,909 0,855 0,790
h2o 0,928 0,905 0,848 0,780

7.5« Resultate obçlaute

Valorile experimentale ale marlmilor másorate direct

(*T, Tp» To 91 T) cit 9i cele calculate ( ^**0’ Re» KT» NuD^
sint presentate in tabelul 59« Màrimile derivate, necesare in-

terpret&ril datelor s-au calculât cu relaÇiilei

*o = (1*4)

wrtd
Re = —— (145)

Kt.D
NUj^ —¥---- (146)

À
Proprietàvile fluidului de lucru (^,À»^X) s-au luat din lite
ra turò /202/.

Pentru verificarea reproductIbilltàVli datelor, s-au fà-
cut cite trel determinàri la flecare débit constant. Final a—au 

luat in considerarle medille valorllor apropíate. De asemenea, 

pentru temperatura peretelui ,atuncl cînd au fost variarli, s-a
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luat valoarea medie pe ìntreaga lungime.

Pentru toate determinatile s-a folosit acelaçi material 

de umpluturà, catalizator industriai de reformare ale carni 

caracteristici geometrico sìnt specificate in tabelul 57•

7.4. Interpretarea rezultatelor

Valorile experimentale ale coeficientului se compara, 

mai intii, cu valorile calettiate cn diferite ecuatii existen

te ìn literaturà. Pentru comparare s-au aies: ecuabie stabili

tà de càtre De Wash çi Froment /144/, ecuaÇia lui Leva /156/ 

çi ecuaÇia lui Gelperin çi Kogan /145/. Aceste ecua^ii 21 fost 

prezentate in tabelul 55» Prima ecuaÇie este cea mai reccntà, 

a doua este cea mai utilizata iar a troia da . ;d 01 j. o'>r> pi-, ce , 

aça cum se va vedea de cele obi, inute de noi.

EcuaÇia lui De <«ash çi Froment, boxa .a 1 < .de rrb.un

tale recente çi precise, contine insù coef! ,y, ; .Li

coeficient ’’stagnant" (valabil pentru Re - u) ¡xu-e o j, ; .ue de 

diametrul tubului, geometria çi proprietétHe calail’utorului. 

Autorii au déterminât aceasta constante, pentru cubal?iau,ri 

de oxidare a dioxidului de suit (cu d - 0,0095), catali::stori 

de obtinere a anhidridei ttalice (cu d - O,(iub7 çi cutali- 

zatori de sintezà a amoniacului (cu d - u,GL5? ) 1>- c-'OUj dia
metro ale tubului: b = 0,1575 çi respectiv b - 0,097. fentru 

comparursa cu datele propri! s-a Considérât K,p obçinut la 

b - 0,U99 pentru catalizator de oxidare a diukioului de suir 

Care, ce! puç in cu diuiensiuni, se apropio de ceJ n« rei'ormare. 

Se con., Die ru ucci, lu calcule = lt>,t-555 j/ ¡17 i..

..ca.içia lui L- va nu cvnÇine anemone constante empirico 

dar 1 Uct .a. dùiit^ pentru si a terne in care ; ut iculele -->oliQe
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sînt total diferite ca formä, dimensioni çi proprietàri de 
catalizatorul de reformare. Leva aratä insä cä ecuatia poate 

fi aplicatä çi la particule de forma inelelor Raschig, luînd 

in calcule diametrul nominal al acestora. Pe aceastä bazä s-a 

luat in considerarle çi aceastä ecuarie.

Ecuaria lui Gelperin çi Kogan, deçi stabilità pentru 

condirli diferite, dä valorile cele mai aproplate de datele 

experimentale propri!. Resultatele obtinute prin calcul cu ce

le tre! ecuatii precum çi cele experiemntale sint presentate 

in dlagrama din figura 48.

Flg.48 Compararea valorilor 
experimentale ale coe- 
flcientului eu ce- 
le calculate pe basa 
ecuariilor empirice 

existente

Pentru calcule, proprietär lie fluidului s-au considérât la 
temperatura de £73 K 32,32.10"^Ns/m^ çl A = 49,23.10’"^ 

W/mK). Se remareä faptul cà valorile experimentale ale lui Kæ 

sînt mai mici decit cele resultate din ecuaVüle existente, 
tlind mal apropíate doar la Re miel, de cele obrinute cu ecua- 

ria Gelperln-Kogan. Panta curbei K,p - Re este, de asemenea, 

dlferltä. De aceea se impune stablllrea une! ecua^li propri!.

Pentru corelarea datelor experimentale propri! se propu- 
ne o relaÇle criterialà de format
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Ki^ = C (Red)“. fx(-T-) f2(-Tr)

Criteriul Prandtl, al naturii fluidului, nu intervine deoarece, 

aça cum s-a mal arätat, pe baza tabelului 58» are valori foar- 

te apropiate pentru fluidul de lucru §i pentru amestecul de ga

ze din reformelul industrial. Mai mult, la puteri mici, acest 

criteriu tinde la unitatea.
La o geometrie data a stratului (L, d, D), funcÇiile

§1 fg intr& in constanta C’ §i relaÇia (147) devine:

NuD = C* (Re)m (147f)

Datele experimental© din tabelul 59 permit determinarea constan- 

telor C* çi m. Din figura 49 rezultä: m = 0,95 iar C* = 0,2042.

Corelarea date- 
lor experimenta
le pentru deter
minarea coefi- 
ciençilor C* §i 
m.

Aceastà valoare a exponentului m este apropiatá de cele repór

tate in literatura pentru alte sisteme similare: 0,85 /150/; 
0»9 /156/| 0,75 /158/; 1,17 /159/l 1,4 /140/; 0,8 /140/; 1,21 
7145/ çi 1,00 /144/.
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Deoarece mai mulVi autori /130,136,139,147/ au gàsit o 

valoare optimá a raportului d/D, consideran 0 forma exponen- 

Vialà a funcViei f^(d/D) din ecuaVia (147). Deoarece nu s-au 

putut obline partícula de catalizator de dimensiuni diferite, 

§i de aceea^l formá, pentru a cerceta experimental dependenVa 

- d/D, consideràm ca fune Via f^ are forma:

fx (d/D) = exp ( - 6 -g- ) (148)

In aceste condivi!» relaVia (147) devine:

Nud = 0,542 (Re)0,95 exp ( - 6 ) (149)

InfluenVa raportului L/D nu se mai manifestà la valori 

L/D 10, deci la lungimi ale tuburilor care depárese ’’lungimea 

de intrare”. EcuaVia (149) aproximeaza corect datele experimén

tale propri! §i permite analiza influenVei criteriului Re §i 

a raportului d/D asupra coeficientului , in condiviile din 

reactorul industrial de reformare.
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CAPITOHJL 8. ANALIZA PROCESULUI SI PROIECTAREA REACTORULUI 

RE BAZA MODELULUI MATEMATIC

In capitolele anterioare s-au prezentat modelele maternati

ce de bilan£ de masá §i cáldurá pentru procesal de transformare 

cataliticá a metanului cu vapori de apà precum §i pentru doua va

riante ale acestuia in cazul prezeZei, alatori de metan, a dio- 

xidului de carbón sau a hidrocarburi!or superioare. Aceste mode

le stoichiometrice s-au verificat cu date experiméntale oZinute 

pe instala^!! industriale. S-au stabilit, de asemenea, modelele 

matematico ale desfá§urárii la echilibru a procesuini in cele 

trei variante tehnologice.

Prin compararea bilan^urilor teoretica cu cele reale s-a 

demonstrat cà, in condirli normale de funzionare, procesal in

dustrial de transformare catalitica a metanului sau a gazului 

naturai cu vapori de apa, decurge la echilibru! chimic.

Modelares macrocinetica a procesului §i analiza datelor 

din üteraturá privind posibilitatea desfà§urarii procesului 

dupà unul din modelele macrocinetice posibile au evidenziai fap- 

tul cá procesul se desfalcará, cel mai probabil, dupa un model 

macrocinetic combinat ’’transfer de cáldurá de la peretele reac- 

torului la suprafata de reaZie". Pentru concretizarea acestui 

model au fost necesare determinàri propri! ale coeficientului 
global de transfer de cáldurá (K^).

In aceste condili! se poate stabili modelul matematic al 

desfà§urarii reale a procesului din reactorul industriai, pe 
baza ipotezelor»

- procesul se desfalcara dupá modelul macrocinetic transfer 
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de cálduri de la peretele reactoraiui la suprafaZa de reac^ie;

- reactorul este continua, cu deplasarea ideala a fazei 

fluide ni este alcituit dintr-un nomar de tuburi conéctate in 

paralel care se comporti identic din punctul de vedere al para- 

metrilor tehnologici.

Pentru concretizarea modelului se utilizeazà datele pro» 

prii cu privire la coeficientul global de transfer de caldura, 

prezentate in capitolul precedent.

6.1. Stabilirea modelului matematic

Modelai matematic se stabilente, in ipotezele menzionate,

plocind de la ecuaZla modelului macrocinetic (150)1

Tfc 3 KT (Tp - T) (ISO)

Integrares ecuaZiei (150) pe intreaga lungime a reactorului sau 

nomai pe 0 porzione finità (Az) , Zlrátnd seama de faptul cà pro

ceso! este continuu-stazionar (dH/g = dH) iar aria suprafeZei 

de transfer se exprimé prin dS = T Ddz, duce lai

Kt (Tp - T) dz (150')

In regim stazionar, fluxul termic transmis (AK) este égal cu

cel consumât in procès (dH ). DependenZa cantitaZii de càldu-

ri consumati in procès de temperatura massi de reacZie (T), tem

peratura la intrare in reactor (T ), compoziZia iniziali, (xJ n U iIqU
O^1 ) precum ni de grádele de transformare pi nl/3 se exprima 

prin ecuaZla (5^) care are forma funcZionalii

âïï - ^Hex 3 f(nCH4’ xH20 * To» T» 'fi ) (I5I)

Grádele de transformare oC ni yacaré intervin in ecuaZla (151).,
deplori de parametri! tehnologici P, T x° 11 xh2o •
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Deoarece reacfciile (2) ?i (3) ating echilibrul, dependería este 

descrisá de ecuatiile (96), (97), (99) §1 (100) care alcatuiesc 
modelli! matematic al desfágurárii procesului la echilibru. Aces- 

te ecuatii se reiau alci sub forma:

Kp2(! -oC-/3)(l ♦ + 2oC)2 = ^(oC-^XSeC+yS)5
(152)

K <oC-^)(ig 0 -«C-y3) =y« (5oC+/5) (155)
> 2

Ig Kp = -19078,07.T"1^,595279-2,410839.10“^T+0,228736.10“6T2 +

+ 8,0463 Ig T (154)

18 s
2217,18.T“1 - 3,274672 + 0,352381.10"5T - 0,50773.IO7!2

+ 0,29693 lg T (155)

Integrala din membrul drept al ecua^ie! (150*) nu se poate re- 

zolva analitio, direct, deoarece atit coeficientul cit §i di- 

ferenta de temperaturá (Tp - T) variazá pe lungimea reactorului. 

Temperaturile Tp §i T variazá cu lungimea (z) in func^ie de dis

tribuì la spa^lalá a arzàtoarelor in cuptorul de reformare. Cind 

arz&toarele sint ampíasete la partea de sus a tuburilor de refor 

mare ("in boltá“), profilurile màsurate ale temperaturii din 

cuptor (T ), din paretele tubului (T„) §i din stratul de cata- 5a p
lizator (T) au forma celor prezentate in figura 50. In aceasta 

situarle se poate considera cá, pe cea mal mare parte din lun

gimea totalà a reactorului, dlferenta(Tp - T) = Constant.

Intr-o altá varlantá constructiva arzatoarele pot fi 
plasate la diferite inalbimi ale tuburilor astfel incit sa se 

realizeze 0 incalzlre uniforma a acestora. In acest caz, deci, 
Tp = Constant*
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In ambele variante este necesarà ìnsà o sinaura valoare

experimentalà a temperaturii peretelui pentru ca, la un T dat, 

a& se cunoascà diferenta(Tp - T)

Fig.5O Profilurile temperatorilor T Tp, T$a in reiormerai

cu incàlzire in echicurent

Considerala variante din fig.5O §i» pria armare, diferen- 
Va (Tp - T), fiind constantà, lese in fa(a integrale!.

Pentru exprimarea variarle! coeficientului pe lungimea 

reactorului se folose^te ecua(ia stabilità anteriori

—±  0,542i*-—^—) exp(-6 d/D) (156)
A \ y* /

Conductivitatea (A ) 9! viscozitatea fazei gazoase la un 

moment dat depind de compoziVie, presiune 9! temperatura. Depen- 

den^a acestor màrimi de compozi^ie se exprimà prin relafiile (157) 
9I respectiv (15^) care arata abaterea de la legea adltivitàtii 
/¿O3-2O6/ 1
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(158)

ConductiTiteçile çi vlacoziteçile componentelor (Ap^p veriaza 

in general, eu preaiunea çi temperature. Datele experimentale din 

literature /204.205/ arate c&, in intervalul 1-50 at., influenza 

preaionii aaupra aceator m&rimi poate fi neglijatà. Influença 

temperaturii eate inae importante, aça cum rezultà din tabelele 

61 ç1 62 /202-206/.

telor cu temperature [10$ Na/m j /205/
Tabelul 61. VariaÇia coeficientului de viscozitate al componen

\r I 
3omponent\

575 675 775 875 975 1075 1175

ch4 IB, 72 21,20 23,20 25,60 27,50 29,55 51,20
h2o 19,78 25 »56 27,14 50,82 54,49 58,15 41,78
co 28,54 51,57 54,52 57,28 59,85 42,50 44,63
co2 26,22 29,86 52,84 56,10 58,84 41,58 43,52
h2 15,85 15,45 16,95 18,56 19,74 21,07 22,36
N2 28,30 51,48 54,58 57,05 59,55 41,86 44,05

Tabelul 62, VariaÇia coeficientului de oonduotibilitate termicà

K
575 675 775 875 975 1075Somponent^ 475

H2 211,4 269,4 298,5 581,4 400,1 422,4
CO 52,42 59,82 45,40 50,62 59,17 60,75 65,70
C02 26,62 51,65 58,48 45,45 55,59 54,02 58,50
CH4 b2,22 80,48 97,90 155,50 150, b5 155,50 174,15
m2o 28,07 56,02 42,21 48,26 48,02 65,85 o?,40
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ie .iávuá 7üJ-'ï:.OO K, perî^'i

faza gazassi ie-s 'iusgol reactorului Industrial, s-au ales fór

mele empirie« (!?>/ (150) de corelare a márimilor A £ §i res-

(159)

(160)

Constantele empirie© n^, C^, specifice fiecàrui component, s-au 

déterminât prin metoda regresiei,utilizind datele experimentale 

din literaturá, prezentate in tabelele 61 §i 62.

Compoziÿia fazei gazoese la un moment dat, care intervine 

in ecuatiile (157) §i (156) ^ub forma fracçiilor molare x^, se 

determina cu rela^ille (161) - (165) stabilite pe baza ecuatiilor 

algebrice primare de bilans din tabelui 5.

(161)

(162)

(165)

(164)

(165)
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Ecuafiile (l^O) - (165) alcätuiesc modelul matematici al procesu 

lui de conversie catalitica a metanului dintr-un tub cu cataliza 

ton Considerind comportarea identica a tuburilor legate in pa- 

ralel, modelul se poate extinde la intregul reactor tubulär mul

tipla. Acest model, dupä testare, se poate foiosi atit la stabi

lirea parametrilor tehnologici optimi cit §i la proiectarea teh- 

nologicä a reactorului.

8 .2. Verificarea modelului matematic

Verificarea modelului matematic stabilit se face comparind 

/esultatele calcolate cu sistcmul de ecua£ii (150) - (165) cu 

cele masurate la un reactor industriai care functioneazä in ace- 

lea^i condili!.

Modelul matematic se rezolva numeric, algoritmul conce- 

put programindu-se la calculator. Avind in vedere structura mo

delului, principalele etape de calcul sint: * >
- precizaréa parametrilor tehnologici P, T, TQ, x^ q, n^ 

§1 dj

- calculul gradeloi- de transformare oC §iy3 la un 

T = To + A T, din ecuatiile (152)-(155)i
- calculul lui A IT , cu rela^ia (5^)» c
- calculul fractiilor molare x^, cu rela£iile (161)-(165);

- determinarea màrimilor A §iy<Ì din relafciile (157)~(160); 

- calculul coeficientului de transfer cu rela^ia (156); 
- calculul e.l ementului de lungime Az, 

Calculul so vela pentru varianti mici dTp pinä se atinge 
temperatura tinaia (Tjj , impusä iniziai. Apoi se modifica para
metri! $1 a© obline un nou set de date cQnstincl din variarla 

temperaturil T $1 a mär imi] or oC , y3 , ZI ITC ^i KT cu lungimea (z)
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a reactorulul ¿ateiu logxo.á da oaxsal esta piezantatá in

Ò
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In tabelul 65 slot prezentate rezultatele ob£inute la 
calculator in conditiilei TQ = 755 4 0 = T = at»

pJ>WQs 10,215 Kg/m s, d = 0,016 m §i D = 0,102 m. Lungimea total; 

rezultat&, L , = 11,44 m, este foarte apropiatS de lungimea
CBXCs

reactorului Industrial care lucreaza la acelea§i valori ale pa- 

rametrilor • 11>22 m) abaterea fiind de 1,96%. Aceastá

concordanÇà, considerám cá este suficientä la aceastá etapa pen

tru a demonstra validitatea modelului §i a coeficienÇilor care

Intervin«

Modelui matematic stabilit pentru conversia metanului ra

mine valabil çi pentru conversia gazului natural dacä se intro- 
nuduc marinile n^ çi n^ . Aceat luoru s-a demonstrat in capi- 

4 2
tolul 2 prin confruntarea celor doua modele de bilans cu datele 

experimentale. Pe aceastá bazä s-a confirmât faptul cä in prime- 

le porçiuni ale reacturului are loc transformarea rapida a hi- 

drocarburilor superioare in metan §i, in continuare, procesal 

decurge ca procès de conversie a metanului«

Modelul ràmîne valabil, ca structura, §i pentra procesal 

de conversie a gazului metan cu vapor! de apa 9 i dioxid de car

bon. Se modifica doar o parte din ecuaÇii çi anume: ecuaÿiile 

(~52)-(i55) se înloouiesc prin relaÇiile (100), (109)-(lll) iar 

rela^üle de bilans (161)-(165) se înlocuiesc eu ecuaÇiile frac- 

Çiilor molare care rezultà din tabelul 9> specifice acestui pro
cès.

Dátele de verificare a modelului, prezentate in tabelul 65» 
confirma nu numai baza teoreticá a modelului matematic stabilit 

ci §i valorile coeficienÇilor care intervin. Pe aceastá baza se 

argumenteazá, indirect çi precizia valorilor experimentale ale 

coeficientului obÇinute în aceastá lucrare.
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Tabalu.. ■. üaeaiatie là calculator) la

% - 755 Sí T » 1055 Ss xg 0 = 4| r = 30t
D = 0,102 m d = 0,016 = 10)213 kg/m2s

Nr. !W TK ß Ä t
pas / Nim .

0 0 755 - 0 0 — —
1 3,51769 765 5102,1 0,14004 0,13616 0 06229 0,29543 301,756
2 3,7076? 775 2781,8 0,15074 0,14589 0 06354 0,29884 304,655
5 3,9044? 785 2910,6 0,16197 0,15594 0 06482 0,30216 307,686
4 4,10852 795 3044,0 0,17374 0,16631 0 06609 0,30549 310,667
5 4,31937 805 3181,2 0,18607 0,17695 0 06737 0,30881 313,596
6 4,55782 815 3322,9 0,19898 0,18784 0 06865 0,31213 316,475
7 4,7638? 825 3469,4 0,21247 0,19894 0 06992 0,31545 319,305
p 4,99765 855 3619,2 0,22655 0,21021 0 07120 0,31878 322,085
9 5,23950 845 3775,9 0,24125 0,22162 0 07248 0,32210 324,821

1C 5,48950 855 3935,6 0,25657 0,23311 0 07376 0,32542 327,503
11 5,74792 865 4100,8 0,27252 0.24464 0 07504 0,32875 330,149
12 6,01485 875 4269,5 0,28912 0,25613 0 07632 0,33207 332,771
13 6,29048 885 4444,3 0,30638 0,26754 0 07763 0,33541 335,464
14 6,57497 895 4623,4 0,32430 0,27681 0 07895 0,33876 338,107
15 G,u6827 905 4803,0 0,34290 0,28986 0 08026 0,34210 340,698
16 7,17061 915 4988,1 0,36217 0,30064 0 O8I57 0,34544 343,245
17 7,48201 925 5175,1 0,38212 0,31107 0 08288 0,34879 345,744
18 7,79250 935 5194,3 0,40307 0,32151 0 08415 0,35313 348,048
19 8,10208 945 5212,8 0,42202 0,33194 0 08542 0,35547 350,317

8,41080 • 955 5231,3 0,44197 0,34238 0 08669 0,35881 552,550
21 8,71861 965 5248,7 0,46192 0,35281 0 08796 0,3ó215 354,749
22 9,02553 975 5266,1 0,48187 0,36324 0 08924 0,36547 356,963
?3 -.331’8 986 5282,6 0,50182 0,37368 0 09055 0,36871 559,341
->4 9,63621 995 5299,3 0,52177 0,38411 0 O9I87 0,37195 361,685
¿5 9,94005 1005 5315,5 0,54172 0,39455 0 09318 0,37519 363,995
26 10,24280 1015 5331,0 0,56167 0,40498 0 O9449 0,37844 366,271
?9 • < JO,54460 1025 5345,7 0,58162 0,41542 0 09580 0,38168 368,515
28 10,84550 1035 5360,8 0,60157 0,42585 0 O97II 0,38492 370,727
29 11,14540 1045 5375,1 0,62152 0,43622 0 09842 0,38816 372,909
50 11,44430 1055 5388,9 0,64148 0,44672 0 09973 0,39140 375,061
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Astfel, prin utilizare® ecuatiei lui Leva pentru KT rezultà, 

in acelea§i conditi!, o lungime a reactorului de 7,88 m, deci o 

eroare de proleotare de 29,768%, care nu este admisà. Esportai 

dintre lungimea calculatà prin ecuatie lui Leva pentru §i 
Ì88 = 0,6888 iar 

raportul dintre valorile coeficientilor este, potrivit diagramei 

43, la He = 401, (KT)exp/<KT)Leva » = 0,6244 . In Ipote-

za ca toate celelalte constante care intervia sint exacte rezul

ta cè eroarea datelor propri! la scarà industriala este de 
0 >6680 — 0>6244 inn - a ------  * 100 B 9 »34%.

8.5. Analiza procésala! $1 proiectarea reactorului

pe baza modélala! matematic

asupra20 ’fWo

Modelul matematic al procésala! de conversie catalitica a 

gazulal metan (naturai) cu vapori de apa, verificat prin simula- 

rea reactorului industriai, poste fi utilizat la analiza proce- 

sulai §i la proiectarea unor noi reactoare de acela§i tip con- 

stractiv dar operate in conditi! diferite.

In tabelele 64-74 din anexa 4, se prezinta datele obti- 

nut® la calculator in scopul evidentierii influente! principa- 

lilor parametri tehnologici (P, T, To, x

volumului de catalizator necesar (lungimea L la un D dat) preconi 

a gradelqr de transformare finale realízate.

Astfel,din tabelele 64-66 rezultà influente presiunii 

totale, din tabelele 67-71»influente raportului x2 A ier din 

tabelele 72-74,influente diametrului nominai al particulelor 

de catalizator,la celelalte conditi! constante. Prin combinares 

acestor tabele rezultà §i influente celorlalti paremetri 

V $ ficcare tabel este prezentat un set de date cu
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•voladla xeactorului.

figura 52 aint .caprezentate datele de verificare a

nodelolui) din tabel ul 65.

?ig*52 Profilarne cal
cúlate ale tem- 
peraturii (T) si 
concentrable!
(<£ si/3 ) pe lun- 
gimea reactoru- 
lui

Din figura 53 rezultá influenza, previzibilá, a raportu-

1Q1 xh2o 1 atít gC si L^> cresc cu exceaul de abur

Fig.53 Influenza raportului 
x2 q asapra 1ungimii 
reaetoralai $1 grada
la! de transformare 
(oC)

BUPT



128

Influença presiunii rezultâ din figura 54 1er din figura 

55 reiese existenÇa valorii optime a raportului d/D care mini- 

malizeazà volumul de catalizator (L).

Fig.54 Fig.55 Influença diametrului 
nominal al particule- 
lor de catalizator 
(d) asupra lungimii 
reactorului §i a coe- 
ficientului de trans
fer (Kt)

Influença presiunii 
asupra lungimii reac
tor ului çi gradului 
de transformare (c<)

Datele ob^inute permit §i determinarea caracteristici- 

lor geometrico ale unui reactor (lungimea L §i diametrul D), 

dacà se precizeazà parametri! tehnologici t T, To, P» 
f> raportul d/D.

^0 *
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CAPITOLAI* 9* HIDRODINAMICA REACTORULUI DE REFORMARE 

PRIMARA A METANU LUI

9*1* Intr©ducere 

8tua lui hidrodinamie li reactorului catalitic de reforma

re cu strat fix de catalizator are o deosebitá importan^ teo- 

retlcA ^i practioA. Unele aspecto ale curgerii fazei gazoase 

pria atratul de catalizator de reformare au fost concretizate 

deja in capitolai 7* filad necesare la determinarea coeficientu- 

lui de transfer de caldura

In acest capítol se face o analizA critici a ecuaViilor 

stabilite in literaturà pentru calculul pierderii de presiune 

in straturi granulare, se prezintà datele experimentóle propri! 

ob^inute pe un model fizic al reactorului industrial de refor

mare ,1 se coroleazA aceste date sub forma une! ecua^il care per

mite determinarea preciaA 6 cAderii de presiune prin stratul de 

catalizator dintr-un tub de reformare, dacA se pAstreazA ca- 

racteristicile geometrico ale acestuia. Efectuarea acestor cer- 

cetAri a fost consideratA necesarà din mai multe motivo»

In primul rind, pierderea de presione prlntr-un strat 

fix de catalizator, dopinde de un numAr mare de factor!. Acoq- 

tle se referf la nroprletAtlle fluidulul (/€» ^'), proprietA^ile 
particulelori diametral particulei (dy, ¿8, d, d^), factorul de 

formA al particulei (^), suprafata specificA a unei particole 

(a^), fracVia de goluri a unei partícula ( £ p, atarea suprafe- 

tai 91 natura materlalulul particulei precum 9! de proprietA^i 
ale Btratuluii euprafa£a specificA a stratului (a_), diametral 0 
echivalent al golurilor (d ), porozitatea stratului ) 91 ra-V 
porto! diatre diametral stratului (b) 9! diametral medio al par- 
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ticulelor, rsport care determinA Intanaitatea influente! pere 

telai.
Influenza speclficA a aóestor factor! face ca ecuatiile 

stabilite pentru un anumit'sistem strat-fluid sá fie cu greu u- 

tilisabile la alte sisteme. Ele au un carácter empirie. In lite

ratura oonsultatA /207-2J0/ nu sint repórtate ecuatii ale cAde- 

rii de presiune pria reactorul de reformare cu strat fix de ca- 

talizator.
Un al doilea motiv este de naturA economici. Caderea de 

prcaiune prin atratul de catalizator este direct proporzionala 

cu energia consumstA. De aceea trebuie efectúate determinar! 

propri! pentru estimares preciaA 9! optimizares acesteia. Se 

apreoiazA oA plerderaa de presiune ( dP) cea mai economica este 

de 0,03 ” 0,15 din presiones totalA /207/.

In si treilea rind, presiones este o variabilà importan- 

tA a procésala! chimio de reformare 9! de aceea, pentru o si

mulare oorectA, modelul matematic trebuie sA prezica cu pre- 

cizie valoarea presión!! in oricare ponct de pe lungimea reac- 

torului. Prin armare, modelul matematic trebuie sA cuprinda pe 

lingA ecuatiile de bilant de masA 9! caldura 9! ecuasia bilan- 

Vului cantitAtil de mi9care. In calcúlele de proiectare se de- 

terminA caracteristicile geometrico ale reactorului pe baza pri- 

melor douA ecuati!» considerind presiunea la io9irea din reac
tor (P), 9I in final, cu ajutorul ecuatiei pierderii de presi

une ( 4P) se determinA presiones necesarA la intrarea in reac

tor (Po) /207/.

9.2. Analiza criticà a ecuaZülor din literaturA

In literatorA existA mal multe ecuatü empirico pentru 
calculul pierderii de presiune la trecerea unui fluid printr-un
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strat gX a Acesta ecuatii pot fi considerate forme parti

colare ale zelatisi lui Darcy-Weisbach /208/ t

~ Sz
IP (166)

2
ondai dp - pierderea infinitezimalà de presione [N/m J 

dz s lungimea infinitezimalà a stratului [m]
= densitatea fluidului [kg/m^J

W s viteza lisiará de ourgerea fluidului [m/s]

D a diamétral sec Vian il de curgere [mj

A « factor de freoare.

Rose /209/» înlocuind diametral D eu diametrul nominal al 

larticulelor (d) çi viteza lisiará (W) eu viteza fictivà (WQ), 

a stabillt urmâtoarea ecuatie /208,210/:

(167)

(168)

(169)

undeiA = 1000 (Re)"1 ♦ 125 (Re)"1/2 + 14 
f Wa d 

ieri Re = ----

Redattile (167)-(169) costis o singará márime care caracterizea-

particulele $1 asume diametral nominal (d), de aceea are un 

domeniu limitât de utilizare.

B^qwehII /211/ concretizeazá ecuatis (166) sub forma
/208,210,212/ ।

2
■ ÏZ “ * d70)

az A ¿d

onde, pentru curgerea turbalestá,

A = 0,0140 ♦ 1,056 (Re)"0»42 (171)

iar। Re = . FBe (172)

Factorli ,1 PBa au fost cúrela^! 4® citre autor sub formò da 
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diagrama» F^ » f'y> , £) 91 FRe 3 f ( t » £ ) Pe baza, datelor ex
perimentale. In acest fel Brownell introduce in ecua^ie douä 

proprietàri importante» porozitatea stratulul ) 9 i facto- 

rul de formà al particulel (/-), pe lingä diametral nominal (d). 

Cu tóate aceetea ecua^ia (170) are o precizie redusa datoritá 

corsièri! grafice a márimilor F^ 9i FR0.
Leva 9! colab. /21?/ aa efectuat cereetari experimentale 

propri! pe straturi cu diferite porozitä^l (¿ )» formate din 

partícula cu diferite forme C^), dimensioni (dy) 9! rugozlt&ti, 

etabilind, in final, ecua^la /208,210,214z »

Autori! utilizeazà deci un crlteriu de curgere modificat bazat 

pe diametral mediu de volum (dy)• Ecua^ia (173) are 0 precizie re- 

dusä deoarece autori! au corelat factorul de frecare A 91 expo- 

nentul n sub formà de grafico in funedle de Re definit prin ecu- 
atia (.174).

Ergun /214T216/ a stabilit o ecua^ie mult utilizatä in 
prezent, sub forma /208,210,214,218,221-22?/» 

o-H- = AÌ7f- Ar*- (^5)
t ' p

undef A = 150 Re"1 + 1,7? (176)

lari p * d
fie ’ (177)

^09!, ca formà, ecua^ia lui Ergun a fost confirmatà 9Ì de cerce- 

tàri ulterioare, vaiolile ’’constantelor” din ecua^ia lui (150 

91 1,75) s-au gasit cà variazà atit cu geometria sistem^lni, na

tura materialului /219,220/ cìt 9I cu Re /221/. Al$i autori, dimpo- 
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trivái ‘-i vidmc ccericienç-i ecuaçiei (176) constante univex- 

sale apileiad, pe aceastä bazà, ecua^ia lui Ergun la determina- 

rea suprafe^ei specifica a straturllor granulare /222,225/. 

Aceasta optale *stst fireste, rlscantä» In plus, ecua^ia lui 

Ergun nu piate fi utilizata in cazul in care particulele stratu- 

lui au forma inelelor Raschig precum $i la sistemele cu rapoarte

D/d <50, la care se manifesta o influencé pu te mica a pere te Lui 

/208/.

Brauer /224/ aratá cá ecua^iile (175) ßi (176) pot fi

axtinse §1 la particule de forma inelelor Raschig dacá Re se de

finente P« baza diamotrulul echivalent modificat (dp) pria rela-

V iat

undet

(178)

(179)

este fracfcia de goluri individuala, a unui inel, definità in 

funeste de diametral interior al inelului (d^) §i diametral ex- 

texior (nominai) al inelulul (d ), prin relaÇiai0

d. ~ 
€i = ( -g1- ) (180)

e

- o. -a capano utilizare» eouatiilor (175)» (1?6) $i
<L7o)-(lbC). Atunci cind - o (cilindri piini), dp » dp , 

*’17« = ke177 ’l deoi firmar = Ergun’ Pentru cilindrll gol, 
lt» 0< < 1, aiiiciuo rela^iile (178), (179) rexultá dp<dp ,

kv17b<reW A tìrauer^nrgun’ Aceaata mseamnà cà pierde-
rea dt. pruL-tunu prin btraturi cu particule evind ^^0, potri- 
vit ecua^lil<>r lui Brader, este mal mare decit atunci cind ¿ =
o, reo? ce ei»tu \ n c.)i, trai icf i n cu datele experimentale»
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Mehta §1 Hawley /225/ introduc un factor Fp in ecuaVia 

(175) pentru a Vine seama de influenVa peretelui la D/d<50. 

EcuaVia lor are forma /2O8/ i

Factorul influentei peretelui este definit prin relaVia (182) 

iar factorul de frecare A f prin ecuaVia (183):

% -1 +
2 dp

5D(1 -£ )
(182)

(185)A = 150 Fp Re-1 + 1,75

Aplicind ecuaViile (181) - (183) rezultä cä, la cre?terea rapor- 

tului dp/D , cremte pierderea de preaiune. Aceaatä concluzie nu 

este in concordanV& cu datele privind variarla porozitàVii atra- 

tului cu raportul dp/D /214/ precum §i pe razä, indicindu-se o 

erettore a aceateia in zona peretelui /226/. Ambele efecte due 

la o porozitate a atratului mai mare ?i deci o cèdere de preai
une mal mlcä.

England §i Gunn /227/ cereeteazà càderea de preaiune prin 

atraturi formate din cilindri cu diferite rapoarte dj/dQ • Re- 

la^ia dintre porozitatea atratului format din cilindri cu d^/^ 

>0, (é )> porozitatea atratului format din cilindri piini 

(£’) §i porozitatea externà a unui cilindra ( ¿4) eatei

a -é) » (i - ¿*) u - ep (184)

Ei coreleazä datele cèderli de preèiune cu relatiile (185)»(186)i

- af- » A -¿r2- das)

A = (-2220 + -152- + 0>6) V2 i£'h,65 (186)
\ Re / \£ J
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(187)

Crltsriul jLIu abimiç in luncçie de diametrul nominali

Autori! 722'// demonstreazä, cu date experimentale precise, cä 

pierderea de presione scade cu cregterea porozitáVÜ (¿) §1 cá 
ecua^ia lui Carmen /228/, considerata generala /221/, no se ve- 

rificá la straturi formate din cilindri goi.

In final trebuie menzionate ecaaZüle recomandate de ol
tre Hyman /60/ gi respeotiv Rase /2Qrìf pentru calculo! cèderli 

de presione ín reactorul de reformare, Aceste ecua^ii nu repre- 

¿iüta inua freieren unor date experimentale obginnte In condi- 

tiile specifice reactorulai de reformare ci eint forme adaptate 

ale unor ecua(ii empirico existente.

Astfel flyman /60/, s impili id nd cenarla lui Ergun, ajun

ge la formai

g- io-10 (188)

Pria inlocuirea unitâÇilor S.I., constanta 10"*^ se modificè çi 

ecuatia (188) devinet

- K * 280.657 /• (188*)

, x J x. ..i concine nici vlscoxitatea fluidalui 9! nlci o 

proprieteta a stridulai. De aceea are o precizie foarte redusà.

Bjuazia iadleatà de cetre Base /2O7/, provine din ecua(la 
idi Carman /228/ gl are formai

( P W ) 1
- = 5.922 . io-’ -------- <18«

lontra a ramine valabilà gl in conditine utilizàril distesala! 
ti ..oual ie unitati, constante se modificà gl ecuafia (189)
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capätä formai

- H * 10,605 ( 1 ~ ) —---------- 2------ (189’)
¿ d1»!

Niel una din eouaÇiile existente in literatura, presentate 

in mod unitar in aoest paragraf, nu a fost stabilità in condiili

le din reactorul industrial de reformare. AdecvanÇa acestora se 

va testa pria oompararea valorilor ( 4P/L) calcúlate cu flecare 

dintre eie, cu valorile experimentale propri! obÇlnute pe un mo

del fizic al reactorulul industriai»

9.5» ObÇinerea datelor experimentale

Pentru determlnarea experimentalà a pleiderii de preslu

ne prin stratul fix de catalizator de nichel s-a utilizat in-

stalaÇia din figura 56.

Fig. 56. a

Flg.56 Schifa instaladle! experimentale pentru determinares 
pierden!! de prestane prin stratul de catalizator
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Tubul (1,) eu diametral interior D = 0,955 ® se íncarcá cu cata- 

lizator indus trial (2) strettii fiind sosÇinut de sita metálica 

(5), Sub sita »‘’ta c porViune de tub gol (4) de 0,1 m,necesa- 

r& staM li/Fri/ ùebitului de fluid inaiate de a intra in strat. 

Débitai ’a fluid (aer) se mascara, dupa filtrare (5) cu rotame- 

trul (6), Caderea de presiona se másoará ou manometrul eu ap& 

(7).
Carácter latidle geometrico ale une! particule de çatali- 

zater çi cele ale strafalli! au fost prezentate deja in tabelul 

5?. In figura 56a se evidenziala forma çi dimensionile másorabi

le ale partioolelor.

C-c. fácut un numâr mure uo încerc&ri pentru determinares 

icaûdtàçii stratului prin me toda dezlocuirii cu apâ, folosind 

on dlind.ru de stielá gradat cu diamétral égal cu cel al stra

ta 1. S-a gâslt eà valoarea loi £ depinde de modul de aranja- 

le la aceleaçi cantitaÇi de particule din acelaçi volom. Valoa- 

^ba lui ¿ din tabelul 57 reprezinta media a 12 determinar! co- 

respunzàtoare celor 12 incàrcari intimpl&toare ale tubului. De- 

terminarile pierderii de presione a-au fàcut pentru trei lun- 

¿1ml alierite ale stratului; s 0,540 m ¡ Lg « 0,660 m| 

= 0,991 m » debito! de fluid variind in intervalo! 2-20 

.L experimentale primare sint prezentate, pentru

; lecare lunglme a stratului, in tabelele 76, 77 ?! respectiv 

b. Peñera flecare lungime s-au fàcut 12 saturi de determinar! 

cuiespunzatoare diferitelor aranjári ale particulelor. In ulti- 
X .. rduhiil a tace lei or este ucriaa media aritmeticà a lui a p 

lai xn pilma cvloanâ a tabelului 7tí se prezintà cadenea de 
iieaiund pria tubul gol cu sita de sosticene.
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Tabelul 79» Malizile experiuiontale ale raportului ZP/L la di-
ferite lungiml ale stratului §1 media acestora

ZP/L [mm HoOÌ r * ____ZP/L Valoarea medie
Debit 
m^/h L, - 0,J40 m L2 = 0,660 ® 1^0,99:L m [mm ^O/uìjjN/m • mj

2 0,764? 0,8484 0,8678 0,8269 8,1118
3 2,0882 2,1363 2,1695 2,1313 20,9080
4 2.9117 3,0000 3,0272 2,9796 29,2298
5 5,2352 5,3939 5,4894 5,3728 52,7071
6 7,1176 7,3484 7,4268 7,2976 71,5894
7 9,2352 9,5151 9,6165 9,4556 92,7594
8 11,4117 11,7575 11,8768 11,6820 114,6004
9 14,6176 15,0606 15,1967 14,9583 146,7409

10 17,0882 17,6060 17,8809 17,5250 171,9202
11 20,6470 21,2878 21,5741 21,1696 207,6737
12 24,5588 25,3030 25,7517 25,2045 247,2561
13 29,4411 30,3030 31,0494 30,2645 296,894?
14 34,9705 36,0454 56,3370 35,7845 325,6371
13 40,3823 41,6212 41,7759 41,2598 404,7586
16 47,6764 49,1060 49,3340 48,7054 477,7999
17 52,5882 54,166b 54,4803 53,7450 527,2384
18 58,0588 59,8333 60,6256 59,5059 583,7528
19 66,7647 68,8484 69,4429 68,3520 670,5331
20 73,4117 75,6515 76,1957 75,0863 736,5966

Valorile medi! ale AP din tabelele 76-78 sint prelucrate 

-rib lorma raportului Af/L in tabelul 79» Se remarca o u§oarà 
creatore a raportului ZP/L cu lungimea L. Acest fenomen pea

te fi expllcat prin cre§terea neowogenitàVii stratului odatà cu 
cre^teraa lungimii sale datorità tasàrii. In acest fel la baza 

stratului scade £ odatà cu cre^terea inàlVimii vi astfel rezul- 
tà pierderl mei mari de preslune. In ultima coloanà a tabelului 

79 sint Inscrise valorile uiedii ale rapoartelor experimentale
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^P/L care s-au prelucrat in continuare in vederea corel&rii 

lor.

9*4. Interpretarea §i corelarea datelor experimentale

Intr-o primè etap& se comparà valorile experimentale 

medi! ale lui 4P/L, din ultima coloanà a tabelului 79» cu va

lorile calculate ale aoestui raport pe baza re1atiilor empirico 

din literaturà. Rezultatele finale ob^inute prin calcul precum 

màrimile intermediare (Wo, Re, A ) sint prezentate detaliat 

in tabelele 80-87 din anexa 5«

In figura 57 sint reprezentate curbele calculate (1-5» 

5-10) precum §i curba de variatie a lui ( 4P/L)avn cu debitul de 

fluid.

Pig.57 Compararea da
telor experimen
tale (curba 4) 
cu cele calcula
te
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.1 _ ¿mite, a-i iati!, c apreciere criticé

finalà a poslbllitàtilor da aplicare a ecuatiilor din literaturà 

la reactorol da reformare. Se remarca, in primo! rind, faptul cà 

ecuatiile indicate de c&tre Hyman (corba 8) §i Rase (corba 1), 

special pentru reactorol da rei’ormare, dau valori foarte diferi

to intra eie §1 in acclami timp depàrtate de cele experimentale. 
Astiai, la VT = 20 m^/h, (4P/L)Hyman = 20»711 H20/m ,

( AP/L)Rase » 182,095 nm H20/m iar ( AP/L)exp = 75,0865 mm H20 /m. 

Renarla lui Brauer (corba 7) §i ecua£ia lui Mehta-Hawley 
(corba 6) dau valori ÀP/L mai mari decit ecua^ia Ergun (8) pen

ero acelea§i condirli. Acest lucro nu justificà teoretic existen- 

va lor. Aceste inconaecvenVe ale ecua^iilor Brauer $1 respectiv 

mehta-Hawley au fost prevàzute de^a la analiza efectuatà in pa

ragrafo! 9*2.

EcuaVia loi Leva (corba 10) doce la valori ale lui 

△ P/L mult prea mici fa^a de cele experimentale fiind pu^in pre- 

cisà aa^i foarte sofiaticatà. Se apropie cel mai mult de datele 

experimentale ecuatia lui England-Gunn (corba 5) bazata pe date
le cele mai recente, precum yi e eliaci ile mai vechii Brownell 

(.corba 5) §i Rose (corba 5) • 
Leoarece nici una din ecuaviile existente nu poate fi 

folosità direct la corelarea datelor experimentale propri!, se 

n cea cà, in continuare, sà se atabileascà o nouà ecua^ie. 

It. acest Pcop, plecind de la ecuatia de bilant a cantiteli! 

do wi^care /105/

Z5 W "H" * />V* = (190)

rtegUjind variarla de volurn in proces ( d V* = o) $i tinìnd sea- 

fc«a de me can iajutil ti ans formar li $1 transferulul cantitaVii de mi^- 
care in strat fix, ae obf iu« /.50/ i
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)2

2 %
(190 \

Primal termen din membral drept al ecua^tei (190*) reprezintá 

ecua^ia Poiseuille pentru curgerea laminará iar al doilea este 

un termen cinetic bazat pe curgerea capilará, inlocuindu-se vi- 

teza Untará prin (WQ/¿ ) iar diametrul sec^iunii de curgere 

prin diametrul echivalent al golurilor (d ). Acesta din urmá 

poate fi legat de diametrul stratului (D), porozitatea stratului

(¿ ) §i suprafata specificá a umpluturii (aQ) prin relamía (191) O
rela^ia (192) i

Th2' t (191)

unde, nQ = numárul de canale de curgere pe unitatea de secata

ne transversalá a stratului.

n L d 4 nrt d^_ c_____ e c eaB '
L (1- £) D^(l-£ )

De alci rezultài

(192)

(195)

Inlocuind expreala luí d ín ecuafla (190) §1 Incluzind tóate 

constantele in dot coeficienti ?i K 2» se

dP
zz

X WO(1 - £)2
* Ka (194)K 1

Ecua^ia (194) se poate serie in funeste de Re, definit prin
ecuatia (177)» astfeli

Re + Kj Re2 (195)

BUPT



Dacä Ee Imparto ecaajia (195) pria Ke, se ob^ine« in memora!

drept expresia anal dreptet

ar /3 P-^- Ö x 4-^" = X - K, + K2 Re (196)

Expresia liniarä (196) permite determinarea constantelor §1 
K2 cu afjutorvl datelor experimentale, dln graficul YHRe. In figu- 

ra 93 este reprezentatä dependen^a marimii Y de Re, definit prin 

rela^ia (177)»caloulele detaliate fiind prezentate in tabelul 88.

Fig.58 Dependen^a 
Y-Re §i valo- 
rile experi
mentale ale 
constantelor 
Kx 9i K2

BUPT



146

Tabelul 88. Marlin! derivate din datele experimentale (I)

§1 erorile ecuaÇiilor stabilite

Debit 
m^/h

Re Ï MpÌ 
ÇT/exp 
[N/m5]

/ APÌ
l L/cale.
[N/m^ J

Eroarea

_____ %

2 111,26 479,590 8,1118 8,5077 +4,8805
5 166,85 825,945 20,9080 18,1188 -15,5405
4 222,52 865,710 29,2298 51,5254. +7,1625
5 278,04 1246,444 52,7071 48,0601 -8,8166
6 555,70 1410,599 71,5894 68,4154 -4,4556
7 589,57 1566,414 92,7594 92,5562 -0,4546
8 445,04 1695,161 114,6004 119,8791 +4,6061
9 500,70 1929,711 146,7409 150,7672 +2,7458

10 556,57 2051,769 171,9202 185,6649 +7,9948
11 611,89 2251,615 207,6757 225,8257 +7,7775
12 667,56 2455,586 247,2561 265,6670 +7,4460
15 725,22 2699,250 296,8947 511,0819 +4,7785
14 778,89 2748,965 525,6571 560,0869 +10,5791
15 854,41 5189,558 404,7586 412,5248 +1,8695
16 890,08 5529,622 477,7999 468,6871 -1,9072
17 945,75 5665,575 527,2584 528,4288 +0,2257
18 1001,41 5852,906 585,7528 591,7411 +1,5684
19 1057,07 4170,880 670,5551 658,6542 -1,7745
20 1112,60 4555,152 756,5966 728,9594 -1,0596

Dreapta din figura 58 s-a trasat api lei nd regres la liniarà.

S-au gäsit astfei urmatoarele valori ale coeficienÇilor:

= 80 §i s 5,80 . Inlocuind aceste valori in ecuaÇia (195) 
se obline»

dp
Hz* (197)

Punind ecua^ia (197) sub ö forma comparabile cu cele din lite-
raturà, se oblinei
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onde: -i
A = 5,8+80 Re”"1 (199)

lar Re este cel prl^ ecuctia (177)«

Pria iirmere, ecuatia stabilità pentru calculai càderii 

de presiona in reactorul de reformare prin identificarea coe- 

ficienÿilor relaÇiei generale de bllanÇ de moment este de for

ma polinomialà a lui Ergun dar are coeficienti diferiti.

Pentru stabilirea gradala! de precizie a ecuatiilor (198) 

?L (199)» s-au calculât màrimile din tabelul 88, ultimile colonne. 

!roarea relativi maxima a valorilor calcúlate cu ecuatia nou sta- 

otrita fata de cele experimentale depàçeçte nomai in douá puñete 

sa 10%. Ecaatiile (198) çi (199) pot fi folosite la calculul pier- 

lerii de presiune prin strato! de catalizator din reactorul tubu

lar de reformare dacá se mentin caracteristicile stratului çi 

ale Mrticulelor. Caracteristicile fluidului ( p ,^, WQ) pot fi 

diferlta. Acestea trebuie determinate cu mare atentie deoarece 

variazá atît cu compozitia fazei gazoase cît çi cu presiunea çi 

temperatura. Viscozitatea medie a fluidului Ç/1) se determiná, 

n functie de temperaturà çi vompozitie, cu relatüle (158) çi 

presentate in capitolo! 8 iar densitatea (^),cu relatia 

(200), bazatà pe aditivitate çi legea gazelor ideale:

3 * V u x (200)
J T.Vm X- 1 1m

La calculul vitezei liniere (Wo), trebuie avutà in vedere, de 
-semenea variala aebitului cu parametri! de stare. In conditi! 
ndustriale viteza liniarà peate atinge 2 m/sec (de peste doua 
'1 mai «are decit cea maxima realizaba in instalaçia ex per ime n- 

dar regimili de curgere ramine acelaçi (turbulent) çi deci 

forma ©cuatisi rènine valabilà la acarà industriala«
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CAPITOLO! 10. CONCWZII GENERALE

Presenta lucrare concine resultatele cercetàrilor teore- 
ticeV^xperiméntalo referitoare la modelarea procesulni de conver 

eie catalitici a gasului naturai in gase de sintesi a amoniacu- 

lui aau a altor produse chimico•

Proceaul osto studiat in trai variante tehnologicei 

- convorsia metanulai cu vapori do api, 

- convertía gasului naturai cu vapori do api* 

- convorsia metanului cu vapori do api çi dioxid de carbon.

In primole douà variante procesul apare sub numele de re

formare primari, in liniile actúale de obçinere a amoniacului.

A troia varianti este propusi ca proceden.modificai fie 

in vederea valorificirii unor ziciminte naturale de gaze ce con^in 

dioxid de carbon, fio in vedorea eoonomisirii de energie prin in- 

locuirea parziali a aburului in procedeul clasic, cu aioxid de 

carbon residuai, résultat in liniile de amoniac la spàlarea gaze- 

lor sau in gazole de ardere.

Oportunitatea temei este ¿notificati de cele ciuci contrae

te incneiato in perioada 1972-1978 intra cátedra T.S.A. de la In- 

stitutul politehnic laçi çi Centrala Industriali de Ingriçaminte 

Chimico, la solicitarea scostola, in vederea perfecÿionirii pro- 

ceselor din liniile de amoniac. Datele generale, presentate in 
capitolul 1, argamenteazi, intr-un context mai larg, importanza 

actaali çi de perspectivi a acestui procès ca etapa primordiali 

in valorificarea superioari a gazala! naturai. La acestea trebuie 

adaugat argumentai gnoseologie principali stadiul limitât de cu- 

noaçtere a acestui procès din punctul de vedere al ingineriei
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pro oe s o i >
Resultatele cereetärllor efectúate au fest §1 sint re Insi

te In scopul conducerli optimale a processici din instaladme 

existente $1 se cc^tí’^a, in accasi txmp, ca rezerve de date 

pentru pro ir-o tare a óptima a uaor noi instaladii.

Cersetä^ile teoretico §i experimentale efectúate in lucra

re conduc la urzná toar ele concluzii finale:

1» Be stabilesc modélelo matematico de biland de masa 

sub formä de ecuadii algebrice, pentru cele trei variante ale pro- 

cejului; utilizind metoda definirli gradelor de transformare ale 

roactandilor val or"si în rcac£iil3 rhimlce Independente. Ecuadi- 

'io stobliite sînt spsc^fice ficcare! variante a procesului.

1.1. Pentru conversi a ne tumulai cu vapori de apä se stabi- 

prin metoda octogonal izaril, cä oricare doua din cele pa- 

tru reaedii posibile sint independente. Se prezintà in tabele 

ocupd-ile primare de biland de masä obdinute prin definirea gra-

dulul de transformare a metanului 
graduini de transformare a oxidului de

reactla (2) 91 a
carbon ^Vqq) la reaedia

. Se ebdin apoi ocuadlile secundare de biland de masä care 

aprima, compo cid la la un moment dat in funodie de douä concentra-

£11 finale care trebuie determinate direct« x^ 9! - frac-

£11 molare, sau X^y 9! X^q^ - fraodii molare repórtate la total 
iscac-. stallisse de alamenea, 91 reladille de calcul a

gradelor de transformare ûC ( (X « 91 ß CÜ VcO^

duaedia de paranetril care trebuie màsuradi ^CO )*

1.2. Pentru conversla metanului cu vapori de apä 9Ì dioxid

"u carbon sint valabile aceleaçl perechi de ecuadii stoichiome- 
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trice. Se considera reactiile (5) fi (5) fi 0® stabilesc, In me 

analog, modelele maternatice primare fi secundare de bilant- Ecu 

stillo secundare obtinute slnt identico cu cele obtinute conside- 

rind reactiile (2) fi (?), in procesul anterior. Aceasta confirmé 

identitatea color fase variante stolchlometrice posibile pentru 

cele douA procese. Prin armare fi in presenta dioxldulul de car-

bon procesul poste fi descris prin ecuatille din tabelele 5« 6
io2 * 07 fi 8 in care, insé, xco2

Deoarooe prin agéugarea dioxldulul de carbon rezulté gaze

cu rapoarte x^ diferite, se stabilesc ecuatiile secun- 
CO

dare fi in funotle de parametri! x^g b2

1.5» In oazul conversisi gazului naturali trebuie luate

in considerarlo, al&turl de reactiile (2) fi (5), reactlile prin 

care se transformé hidrocarburile superioare. Referitor la acosté 

reactü s-au formulât in 1itérâtaré doué ipoteze. Potrivit unei 

ipoteze omologii superiori se transformé in metan prin hidrocra- 

care (reactia 27) lar oealalté ipotezé are la bazâ reactia (28). 

Metanal se transformé apoi, conform reactülor (2) fi (5). 

In lucrare se stabilesc modélelo de bilant pentru ambele ipoteze. 

Deoarece calcúlele termodinamico nu au departajat dar cele doué 

variante s-au comparât datele experimentale de bilant cu datele 

calcúlate pe baza celor doué modele, tí-a stabilit astfel valabili- 

tatea prime! ipoteze: reactiile (2), (J), (27), (29).

2. Se stabilesc ecuatiile algebrice care alcàtuiesc modelai 

matematic de bllant termic pentru cele trei variante ale procesu- 

lui. Aceste ecua^t! au o forma originalâ, convenabilâ utilizârii 

calculatorului. Ele exprimé dépendenta consumului total de céldu- 

râ in procès (4H fc), a consumului spécifie de célduré (âH ) 
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procum §1 u consumala! de oombustibil la procesal de ardere» 

de parametrii tehn&lcgici ai procésala! global de reformare. 

Procesal global de reformare está alcátuit din douá procese 

distinotes prooeául saialitle b^áOworm, din interiora! reacto- 

rulni 9! procesal de ardere din exteriora! reactoralai. Drept 

combustiteli se considerò pe rind, gazai metan, gaze de purjá re

sultato din cicla! de sintezá & amoníacalai 9! amestecari gaz 

motan - gas de purd&« 8® definente 9! se stabile9te relamía de 

calco! a ochivalentoi energetico a gazelor de purjd cu care se 

poate determina oantitatea de gaz metan oconomisit prin foiosi- 

e? unor gazo de pur¿¿ cu caracteristici cunoscute. Se precizeazá 

sodifioárile care apar in ecuaViile stabilite in cazul conver

sici gazului natural. Se apreciazá cá presenta hidrocarburi!or 

euperioare, care se transforma mai intii in metan pria reac^ii 

2x0terme, duce la senderea consumului de cáldurá cu circa 10 

Kcal pt un mol de gas naturai transformat (la compozi^ia datò 

a aoostuia).

5. Se ofectueazà analiza la caloulator pe baza modéla
la! ma tematic al desf&9ur&rii procesului la oohilibru.

3.1. So stabile9to modolui matematic pentru desf&9urarea 

la echilibru a procesului, in cele tre! variante, pe baza me- 
■ Wl coustancecor de echilibru. Modelo! constò intr-un sistem

de ecuaÿi! algebrice nelinlare care exprimé dependenÇa gradaior
de
xn

transformare X 9! fi de parametri! tehnologicii P, T, x° xH20
cazul conversisi me tannici cu vapori de ap& 9! respectiv
ï x°L' xh2o

xoxco2' in cazul conversici metanulu! cu vapori de

-pò 9I dioxid de carbon. Prezença hidrocarburilor superioare nu 

uíodificá forma ecuaViilor, ci numai compozitia intelaiò deoarece 
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reac^Ule la oara participi acestea flint totale«

J.2. Be rezolvi modelul maternatic stabilit printr-o va

rían ti modificati a metodei Newton-Raphson, in cazul procésalo/ 

de conversle cu vapori de api pi raspectiv pria metoda Davidenk 

in cazul oonversiei cu vapori de api pi dioxid de carbon« Rezul 

tatele obVinate se referi la intervale largì de variaile a para

metri! or, compietind datele existente. 0 parte din resultate se 

prezinti in lucrare sub formi de tabele.

3.5. Se analiceaz& influenza parametrilor P, T, pi 

respectiv P, T, xj q, x°q asupra gradelor de transformare la 

echilibruoC pi cu avutomi dlagramelor. Conoluziile flint pre

sentate detallat in text« Men£ionim doar influenza raportului

La tempera turi 1100 K pi rapoarte x^q $ » cre$t'ei‘®a

raportului x^q duce la orepteri importante ale procesului de 

transformare </: •

¿osasti conoluzia importanti sti la baza unui procedea 

modificat de conversie a metanului, cu vapori de api pi dioxid 

de carbon, in vederea ob$Inerii gazelor de slutezi atit pentru 

ob^inerea amoniacului cit pi a alooolilor« Procedeul permite 

intensificarea procesului convenzionai (crepte ), valori- 

fica C02 residuai din gazele de ardere sau de la spàlarea gazala! 

brut pi economisepte energie (abur). Rate conceput, de asemenea, 

pentru a valorifica rasarsele de gaz naturai cu con£inut rldicat 
de carbon.

3.4. Inlocuind valorile teorética ale gradelor de trans

formare ín ecuatiile biXantului termic, se analizeazá la calcula

tor Influenza parametrllor asupra consumului specific de cáldurá
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(3«0). In cni-uJ prccescla! de conversi© a netanului cu vapori

4a api se eviàenyiazd astfol) peutru prisa dati, existenta unor

saturi da parametri optisi (T, P, 

sonsusurile opôciiii« de calcari.

Tq) care sinimalizeazi

In cazul conversici setanului

es vapori de &pi çi dioxid de carbon consumai spécifie de càldu-
o 
co2»

o
œ2

2

Efectele contrare ale creatori!

creçte ?i d HQ) asupra eficienfcei

prooesului indici necesitatea optimizirii acostui pararnetru.

4. 8e verifioi modelais matematica de bilanÇ de nasi 

§1 cilduri ai se compari bilanturile reale cu cele teoretica 

pentru procesul do conversie a setanului 9i(sau) a gazului natu

rai cu vapori do api.

4*1. Utilislnd sodalale matematica de bilans in forma se

condari sa stabilesc parasatri! care trebuie determinati» 

91 X,pentru bilantal do masi, T çi T pentru bilantul termic. w - 2 o
4.2. S-au dotorsinat valorilo experimentale alo pararne- 

trilor Xgg , ^00^* * 9i Ppecu> ala “irisilor de intraro 
eorvspunsitoare » pentru diferite perioade de tisp, la trai in- 

stalatii industriale do asoniac din t*?* noeatri. Temperatura 
gazolor do ardore la io9iroa din cuptor (Ts-a sisarot,in sod 

special,cu un paramétra optic. Cololalto mirisi se determini in 
xcd obionuit in codiai controlalul Interiaste. In lucrare se pre

stati valorilo accater parametri pentru o porioadi do 12 zile* 

masurote do CIC Tarmi Migarola. Pentru cololalto instalatii ana- 

11zate se prozioti nunai pararnetri! statistici ai sirisilor misu

rate (media aritmetici, disperala çi abatoroa medie pitratici).

4.5. he vorlfici modalele matematico cu ajutorul acestor
dato. Pentru bilantul do »aaà se compari Xu 

ü2 
Xqq 9I cal—
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culate cu cele experiméntale lar pentru bilandal tormic se com

par à consumai de oombustibil calculat cu cel másurat. Pentru 

tóate instaladme concordanza este boni.

4.4. Prin comparares gradelor de transformare reale cu 

cele teoretico» la cele trei instalad!! industriale» s-a gásit 

oá procéselo de transformare a metanului cu vapori de apá decurg» 

practic» la ochilibrul chimic. De alci douá consociale cu impor

tanza teoreticà §i practicái

- procesul so desfalcará dupá un model macrocinetic de 

transfer de cáldurá»

- diagramele care dau variadio gradelor de transformare 

oC §iy3 teoretico cu parametri!de lucra pot fi utilizate 

la controlul funzionar ii reactorului §i in special la 

controlul gradala! de imbairinire a catalizatorului.

In aoest sene s-au furniaat nomograma pentru instaladla de 

la CIC Turna Màgarele, in cadrai lucràrilor de contract.

Pe baza teorie! modelar!! macrocinetice a proceselor 

chimico anitaro so stabilesc modelóle macrocinetice simple §i 

combinate» de masá §! termice dupá care so poate desfajara pro

cesul de conversie catalitica a metanului cu vapori de apa.

Pentru flecare model macrocinetic posibil se analizeazá 

posibilitatea concretizàrii constantelor care interviú, pe baza 

datelor existente in literatura. Se corcetoazá extensiv litera

tura consacratá transferului de caldurà in reactoarele cu strat 

flx. Se prexlntà sintetic, in tabelo, ecuadiile existente pen

tru coeficientul de transfer de caldura §i se analizeazá critic, 
din punctul de vedere al aplicabilitàdil lor la procesul de re

formare. Pe baza ooncluziei 4*4., de mai sus, §! a unor indicad!! 
din literatura Se propune modelares procésala! pe baza modélala!
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ma croc inet 1 c conciliât ”tr¿nsíei de cáldurá de la peretele 

reactorului la suprafada de ra&cçie”. Concretizarea acestui 
modal necesitá detsrmlnàri prcpril ale coeficientului global 

do transfer de càìd^rdr Rentre cele laite variante ale procesului 

oint vaiabile aceleasi concluzi1.

6, 8e determinà coeficientul global de transfer de câl- 

duré, de la peretele reactorului la stratul de catalizator çi . 

se coreleazá datele obÿinute sub forma une! noi ecuadü criteri» 

ule.

6.1. Pria integrares ecuattai modelului macrocinetio se 

stabilente ocuadia de calcul a coeficientului din date experi

mentale primare.

6.2, 8e ooncepe instaladla experiméntala care permite 
obtinerea acestor date. Se utllizeazà un tub metallo cu diame- 

tru e¿?.l cu cel al reactorului industrial umplut cu catalizator 

industrial de reformare primará sub forma inelelor Raschig. Lun- 

gimea tubini experimental este mai mare decît"lungimea de intra- 

e” recesará stabilizárii regimului ternie. Másuri speciale de 

dlmlnuare a erorilor de misurare a temperaturi! fluidului §i a 

peretelui s-au luat din etapa proiectárii instaladie1 experi

mentale.

6.5. Se obçin 56 valori ale coeficientului la diferite
viteze ale fluidulul, in domeniul turbulent (Re = 40 - 401,4). 

Valorile experimentale medi! se compari cu cele obçinute prin 

oaloul cu diferite ecuadii din 1 Iteratimi, stabilite pentru alte 

sisteme. Coeficiendli experimental! sint mai mici deoit cel cal

culad! in tot domeniul cercetat al criteriului Re, lar la viteze 
mici, se apropie de valorile obdinute ou ecuaÇia lu! Gelperin §1
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Kagan.

6.4. Reprezentind datele experimentale in coordonatele 
lg NUp - Ig Re se obline ecuaViat Nu$ = 0,2042 Re^*^. Exponen* 

tal lui Re, astisi gàsit (0,93), ss tnoadreazà in domeniul in 

care acesta variasi la rela^ii existentex 0,73 - l»40 . 

Constantele c' « 0,2042 include $1 raportal d/D care, in cursul 

experlmentàrilor, a foat men^inut Constant. Pentru a extinde rela*- 

Via ni la alte rapoarte, s-a adoptat o rancale f(d/D) de format 

exp(- 6 d/D). Aoeastà funeVie dà o valoare optimà a raportului 

d/D = 0,125 indicata in literaturà de mai mul^i autori. EcuaVia 
ob£inutà finali Nu& » 0,542 Re^’^ exp(- 6 ), coreleazà bine

datele experimentale propri! ni poate fi inclusà in modelul mate- 

matio al procesului.

7 . Se stabilente modelul matematic al procesului de con- 

versie a metanului cu vapori de apà, bazat pe un model macrocine- 

tic termic combinat, se verificà acest model prin simularea la 

caloulator a unui reaotor industriai ni se indica modul de utili

zare a modelului la analiza procesului ni pròleetarea tehnologicà 
a reactorului.

7 »1. Se stabilente modelul matematic al procesului de con- 

versie a metanului cu vapori de apà, ca un sistem de ecua£ie de 

bilanV de masà ni càldurà, pe baza ipotezelori

- procesul se desfànoarà dupà modelul macrocinetic combi

nati ’’transfer de càldurà de la pei’etele reactorului la 

suprafata de reactieM,

- reactorul oste continuu, cu deplasarea ideala a fazei 

fluide, prin stratul fix de catalizator,

- presiunea este constante pe lungimea reactorului.
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*? t;•laarea §i razolvarea numericà a ecua- 

biilor ee utillzeazà datele propri! obbinute pentru coeficientul 

de transfer de c&ldurft (K^), se stabilesc Telagli de corelare 
a proprie ti; Hot fi^idului A si^ pe baza datelor existente §1 

se màsoarfi, in mod apeotal temperatira paretela! intr-un reac- 

tor industriai.

7.5« So indicá metoda de rezolvare a modélala! maternatic 
la calculator astfel incit sá se obviad profilurile concentrablei 

(cC, /3 ) 91 temperatarilor (T, T^), a consúmala! de cáldurá §1 a 

coeficientulul pe lungimea reactorului.

7.4. Se verifica modelai matematic prin simularea una!

reactor industrial. La valorile parametrilor P, T, *

#0 §! d/D din reactorul industrial se obline o lungime calculaba 

de 11,44 m faÿd de cea misurata de 11,22 m. Eroarea de 1,96% este 

foarte micá avind in vedere ipotezele eimpiliicatoare care stau la 

baza orlc&rui model, oricit de sofisticate De remarcat cà, prin 

utilizarla ecuatisi lui Leva, recomandatd de unii autor! pentru 

acest scop, s-a ob^inut o lungime calcolatá a stratului de 7»88 

m, cu o eroare de 29,768%. Pe aceastá bazá se poate sosbine cá 

valorile experiméntale obviante péntru coeficientul K? pe un 
model fizic al reactorului industrial, sint mai precise decit 

cele existente in literatura, care au fost obviante in alte con- 
dlvii.

Modeluí astfel verificad se poate utiliza la proiectarea 
tennologicá a reactoruluij se dau valor! parametrilor de lucru 

$1 se obbine lungimea stratului $1 de aici volumal de cataliza
dor uecesar. Niel aceastá metoda, nici oricare alta, nu au fost 

gásite in literaturá pentru calculul volumului de catalizator.
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7*5‘ Se efeotueazé analiza procesului la calculator pe

baza modelului matematic, cereetind influenza pararnetrilor prin

cipali! To» T, * Wo asupra volumului de cataliza-

tor 9i a gradelor de transformare finale obviante• Datele obvi

ante se prezinté, parVial, sub formé de tabele diagrame» 

Concluziile asupra modulai cum influenVeazé fiecare pa-

rametru, performanVele procesului, sint prezentate in text»

Se cerceteazá, experimental, hidrodinámica reactorului 

cu strat de oatalizator de reformare primaré stabilindu-se fi

nal o ecuaVie proprie pentru variaVia presiunii pe lungimea stra- 

tului. Aceasté ecuaVie este o componenté a modelului matematie 

complot al reactorului care cuprinde astfel ecuaViile de bilanV 

de masa, cálduré §i oantitatea de mineare» EcuaVia permite, de 

asemenea, calculul pierderii de presiune in funcVio de caracteris- 

ticile stratului, ale fluidului §i geometria reactorului»

8.1. Se analizeazá critic ecuaViüe existente in litera

tura pentru determinarea pierderii de presiune la curgerea unui 

fluid prin straturi granulare. Nioi una din ecuaViile existente 

na a fost stabilità pe baza cercetárii hidrodinamidi reactoru

lui de reformare sau a unor sisteme similare din punetul de ve

dere al forme! §i dimensiunilor particulelor, al raportului 
d/D etc.

8.2. Se determiné caracteristicile hidrodinámico ale stra
tului de catalizator din reactorul tubular de reformare §i se 

ob^in date experimentáis propri! asupra pierderii de presiune 

útillaind un strat identic cu cel industrial. Se constaté o va- 

Fiotie importante a pierderii de pi'esiune cu modul de aranjare a 
particulelor d o u^oaré creatore, nefireasca, a cederli de pre-
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■lune ou langimea atratului.

8.5« Se comperi datele expor intentale propril cu cele 

calcolate, in acelea^l condirli; cu ajutorul ecua^iilor din li» 

taratorà. Reaulti inaplicabilitatua acestor ecuatii la stratul 

de catalizator de reformare, format din perticale de o forma 

speciali ?i cu un raport D/d mie, cit ni inconsecventa unora 

din eie»

8.4. Plecind de la eccella bilan^ului cantitàtii de 

migcare se stabilente o nouà ecua&ie ai cèrei coeficien^i se i- 

a e a tifici cu avutomi datelor propril. Eroane a relativi maximà 

a acustici stabiliti depinente doar in douà ponete 10% ni ente 

vaiabili pentru oricare valoare a lui Re, la straturi formate 

Un perticale ale caror caracterietlei sint presentate in ta
be lui 57»
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Notagli §1 indiai

Capitolai 2

fazà gazoasà

Kb catalizator solid

A” component inert

L mimami de ecnatii stoichiometric© independente

N namàrai de componente active

R rangal matrice! atomilor

A matricea atomilor a

4
j CH^CO

matricea reactiei j

matricea transposa a reactisi j

grade de transformare, definite prin relatiile (13) 
§i (14)
gradui de transformare a me tannini

grad de transformare definit pria produsul-y^^o

numàr de moli iniziali de component i in reactia j

nT
ni
ni

o

moli de component i rezultati din reactia j 

numàr total de moli la un moment dat 

numàr total de moli la intrarea in reactor 

numàr de moli de component i la intrarea in reactor 

numàr de moli de component i la un moment dat

fractia molare initialà a componentnlui i

x. fractia molarà a componentnlui i la un moment dat
• o niraportul molar ( ■ ■* ) initial al componentnlui i

0
fractia molarà inaiala a componentnlui i, raportatà 
la gazai uscat

i
4 i
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fraoVia melará la un moment dat a componentului 1, 
raportata la gazai uscat

A = 1

y
+ xC02 + + XA" (in tabelele 9 $1 11)

raportul molar Ug /nco 
numàrul de atomi de carbon din hidrocarburi

n?* debite molare fictive initials, de component i, defi 
1 nite prin rela£iile (38)-(41) sau (42)-(45)

presionea totalà in reactor

Capitolai 3

^8^298 
AhO 

Ah .ext 
Ah

Ahr 

Ahp 

CP1 

To 
T

Ahc

Tol 
To2 
X.Y.Z

efectele termica standard ale reac^iilor R^ 

càldura masei de reac^ie iniziale 
càldura schimbatà de proces cu mediul exterior 

càldura masei de reac^ie la ie^irea din reactor 

efectul termic global al proceselor de transformare 

pierderi de càldurà 

capacitatea calorici molarà a componentului i 

temperatura masei de reac£ie la intrarea in reactor 

temperatura masei de reac^ie la un moment dat 

consumai specific de càldurà, deficit prin rela£ia 
(57) 
càldura cedatà in procesul de ardere 

temperatura combustibilului la intrarea in arzàtor 

temperatura comburalitului la intrarea in arzàtor 

màrimi definite prin rela£iile (62), (66) §i (64)

coeficientul de exces de aer

T temperatura gazelor de ardere la ie^irea din captora

Ao’®o’%’^o constante definite prin reíanme (74)

X*,Y\Z’ màrimi definite prin rela^ille (75)»(78) ?i (75)
A¿»B¿»C¿ constante definite prin relafiile (76)

Ao»®’ò»Co» Do constante definite prin rela^iile (97) 
Capitolai 4

màrimi definite in text

P

G» A y^» Dp Uj
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constante de echilibru

4r^gt 
Capitolai 5

variaVia entalpie! libere în reacfcia RsJ

media aritmetica a màrimii x

dispersia

abaterea medie! pàtratica

débitai de gaz metan de combustie

Capitolai 6

— tch4(h2o) c -

—ADS ---- -

— R ---- »

— DES —*

kmg

PCH4» pCH4
Sh

Se

Re

transferal metáñala! (vapori de apä) prin 
faza gazoasä 

transferal metanalai (vapori de apa) prin 
pori! catalizatorulai

adsorbáis reactançilor pe stjrafaÇa catali
zatoralai

reacçiile chimice (2) §i (5)

desorbçia produçilor de reacÇie 

procese termice componente definite in 
text 

viteza de transfer a metanalai prin faza 
gazoasä 

coeficient de transfer de masa prin faza 
gazoasä

presiunea parÇialà in volam §i la echilibra 

criteriul Sherwood 

criteriul Schmidt 

criterial Reynolds 4

coeficientul de difazie al componentului i

viteza fictivá a faze! gazoase 

densitatea fazei gazoase

Jn criteriul de difuzie, definit prin relaÇia
(119)
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k

ref 
r

cv

VP 
Sex 

Def 
Dk 

Ôt

Ir KTga

Ap

kTg 

kTc

A c

suprafaÇa specifica a stratului de catalizator 

numarul lui Damkohler, définit prin relatia (121) 

constants vitezei de reacÿie 

viteza procesului global transformare-transfer prin pori 

viteza de reactie 

gradui de utilizare a suprafetei interne a catalizatorului 

concentrarla involumul fazei gazoase 

modulul lui Thiele modificat 

volumul unsi particule 

suprafaÇa exterioara a une! particule 

coeficientul efectlv de difuzie 

coeficientul de difuzie Knudsen 

viteza de transfer de càldurà 

coeficlent generai de transfer de caldura 

coeficlent de transfer de caldura prin gazele de ardere 

coeficlent de transfer de càldurà prin paretele reacto- 
rului 

conductivltatea termicà a peretelui 

grosimea peretelui 

coeficlent de transfer de cKldur& prin faza gazoasà 
(la penate) 
coeficlent de transfer de càldurà prin particulele de 
catalizator 

conductivltatea termicà a catalizatorului

d diametral nominal al particulei de catalizator 
viteza procesului de consum de c&ldurá

Fj 2 constanta in relafcia (128)
T temperatura peretelui reactorului
T temperatura gazelor de ardere in cuptor
8 suprafata exterioarä a reactorului

e£ conductivitatea teraiica efectiva a stratului
A e conductivitatea echlvalentá a stratului de catalizator
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kt coefioientul global de transfer de càldurà de la 
peretele reactorului la suprafata de reactie

L lungimea totali a stratului de catalizator

D diametral stratului de catalizator

criteriul Prandtl

NuD» Nud

t

criteriul Nusseld 

conductivitatea echivalentà "stagnantà” 

coeficient empiric in ecuatia (131) 

porozitatea stratului 

coeficient empiric in relatia (133)

Nu.Q
A Sr

A

criteriul Nusseld deflnib prin kTg. d 

conductivitatea efectivà stagnantà a stratului 

conductivitatea fazei gazoase

0,0» coeficient! in relatia (134)
Capitolai 7
dz element din lungimea reactorului

°p capacitates caloricà molarà medie a fazei gazoase
m exponentul oriteriului Re in ecuatia (14?)

Capitolai

À

8 

conductivitatea termioà medie a fazei gazoase 

visoozitates medie a fazei gazoase

“1 mesa molerà a componentului i

X1 fraotia molerà a componentului i

Ai conductivitatea termioà a componentului i

Xl visoozitatea componentului i

°1 constante in relatia (IbO)

A io conductivitatea $i visoozitatea componentului i 
la temperatura To

Cap!lolul 9
it exponent in ecuatia (I03)
V K<; coeficient! »! ecuatie! (196)
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Aneara !•

la P=1 atm00Tabaluí 17» Grádele de transformare

K mO K•W 800 900 1000 1100 1200 1300

oC bb 0,5222 0,7911 0,925* 0,9722 0,9884

1 /3 a» 0,153* 0,0610 0,0175 0,0052 0,0018

) ^co B 0,2936 0,0770 0,0189 0,0053 0,0019
BB 0,7330 0,9577 0,9959 BB B»

2 p BB 0,3296 0,2481 0,1932 B B

Ico •B 0,4495 0,2593 0,1944 B B

BB 0,8516 0,9855 0,9987 B

3 BB 0,4688 0,3935 0,3228 B B

^co •B 0,5510 0,3992 0,3235 B B

B» 0,9173 0,9936 B b B

* p «O 0,5729 0,4950 «B BB m

^co B 0,6251 0,4977 BB BB BB

0,6910 0,9527 0,9967 B» BB Bl

5 p 0,5871 0,6489 0,5683 BB BB BB

'Veo 0,8497 0,6818 0,5697 BB B BB

0,7548 0,9719 0,9981 B BB «■

6 p 0,6522 0,7043 0,6233 B B B

Ico 0,8640 0,7246 0,6244 BB BB

0,6489 0,9887 NB B BB B

8 /3 0,7527 0,7770 BB •B ■B BB
Veo 8,8867 “0,7567 NI B •B BB

0,9083 0,99*7 B» B «B «B

10 0,8211 0,8214 BB «B B BB
0,9043 0,8273
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Tabe lui 18« Grádele de transí ormare of » fi 1® ^=1® et.

*v
T°K

800 900 1000 1100 1200 1300

0,1116 0,2177 0,3939 0,6155 0,7965 0,8995

1 . ß 0,0983 0,1396 0,1309 0,0800 0,0365 0,0151

7« 0,8808 0,6442 0,3323 0,1297 0,0458 0,0167

ôC OB 0,3289 0,5663 0,8213 0,9577 0,9917
2 y3 «M 0,2371 0,3564 0^2095 0,1611 0,1318

Veo MB 0,7209 0,4558 0,2549 0,1682 0,1329
MB 0,4207 0,6882 0,9106 0,9844 MB

3 ß M 0,3193 0,3612 0,3218 0,2697 MB

Veo ■B 0,7589 0,5248 0,3534 0,2739 M

MB 0,4998 0,7772

CJ LA 
Q
xM 

O 0,9926 MB

4 ß M 0,3917 0,4493 0,4117 0,3542 •

Veo M 0,7836 0,5781 0,4524 0,3568 MB

MB 0,5689 0,8416 0,9725 0,9960 MB

5 ß M 0,4563 0,5227 0,4825 0,4210 «M

Veo MB 0,8020 0,6210 0,4961 0,4226 M

* 0,6296 0,8876 0,9833 0,9976 MB

6 ß M 0,5142 0,5833 0,5388 0,4751 MB

Veo MB 0,8167 0,6572 0,5483 0,4762 «M

» 0,7296 0,9425 0,9928 0,9990 *

8 ß M 0,6127 0,6736 0,6217 0,5575 MB

Veo M 0,8397 0,7147 0,6162 0,5580 MB

•M 0,8054 0,9693 0,9964 M» M

JO ß * 0,6909 0,7345 0,6794 M MB

Veo MB 0,8778 0,7577 0,6818 M BM
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Tabelul 19* Bradel» de transformare di 9 ib yCo la P « 20 atm.

\ T°K
900 1000 1100 1200 1300800

öC MB 0,1647 0,2977 0,4871 0,6826 0,8245

OB 0,1187 0,1295 0,0979 0,0547 0,0260

Ico BB 0,7207 0,4550 0,2009 0,0830 0,0316

öC MB 0,2509 0,4571 0,6786 0,8811 0,9698

2 œ 0,1964 0,2364 0,2151 0,1680 0,1338

Ico bm 0,7807 0,5408 0,3168 0,1906 0,1379

oC MB 0,5240 0,5459 0,7954 0,Ç '68 0,9891

5 > MB 0,2630 0,5265 0,3162 0,2702 0,2299

M 0,8117 0,5980 0,3975 0,2959 0,2324

BB 0,3889 0,6345 0,8689 0,9728 0,9948

4 ? MB 0,3226 0,4048 0,4010 0,5550 0,5057

Ico MB 0,8295 0,6379 0,4619 0,3629 0,3082

* 0,4475 0 - 0,9149 0,9846 BB

5 «B 0,5770 •B 0,4711 0,4196 •BB

"le MM 0,8422 «B* 0,51*8 0,4565 MB

MB 0,5008 0,7565 0,9438 0,9907

6 fi «B 0,4271 0,5328 0,5285 0,4739 Ma

^co «B 0,8528 0,6951 0,5599 0,4786 MB

* 0,5941 0,8534 0,9736 0,9959 ■B

a fi MB» 0,5160 0,6293 0,6147 0,5566

fio «B 0,8685 0,7374 0,6313 0,5589
MB 0,6723 0,9086 0,9864 0,9980 MB '

10 / MB 0,5920 0,7004 0,6749 0,6157 «M

> ;
¿ '. (

MB 0, '¿705 0,7711 0,6642 0,6179 MB
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Tabelol 20. Grádele de transformare (sC » ¿3 9^’ ¿00 18 P=30 atm«

T°K
800 900 1000 1100 1200 1300

«■ 0,1399 0,2515 0,4172 0,6075 0,7658

1 ? M 0,1062 0,1242 0,1043 0,0654 0,0341

» 0,7591 0,4933 0,2500 0,1076 0,0445
0,1125 0,2138 0,5727 0,5916 0,8108 0,9404'

2 fi 0,1060 0,1739 0,2202 0,2141 0,1752 0,1354

Veo 0,9422 0,8133 0,5907 0,3619 0,2136 0,1454
MB 0,2772 0,4706 MB 0,9017 0,9766

3 fi ■B 0,2322 0,3017 m 0,2703 0,2302

Veo M» 0,8376 0,6411 Ma 0 <9 0,2757

0,1798 0,55*1 0,5552 M 0,9454 0,9836

4 fi 0,1715 0,2849 0,3734 — 0,3511

LA
 

10 
OFA

 

O
')

Veo 0,9538 0,8527 0,6748 MM 0,3711 0,3100
BM 0,3661 0,6239 0,8557 0,9678 0,9936

5 fi •M 0,3334 0,4375 0,4579 0,4174 0,3688

Veo «M 0,8635 0,7009 0,5551 0,4313 0,3712
BM 0,4340 0,6645 0,8978 0,9799

6 fi MB 0,3784 0,4943 0,5157 0,4718 mb

Veo O» 0,8722 0,7221 0,5652 0,4314 MB

oC 0,2918 0,5196 0,7805 0,9474 0,9910 M

8 0,2810 0,4597 0,5904 0,6049 0,5555 MB

Veo 0,9629 0,8847 0,7564 0,6585 0,5603 M»

oC •B 0,5959 0,8492 0,9714 0,9954 ••

10 3 «M 0,5311 0,6657 0,6682 0,6158 •

Veo « 0,8942 0,7859 0,687« 0,6186 MB
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Tabelul 21» Grádele de transformare c<

^HgO
T°K 800 900 1000 1100 1200 1300

fl* 0,1245 0,2229 0,3716 0,5531 0,7182

1 * 0,0977 0,1191 0,1068 0,0724 0,0405

"ko fl* 0,7847 0,5543 0,2874 0,1309 0,0563

oC 0,1005 0,1907 0,3321 0,5324 0,7526 0,9084

2 0,0955 0,1588 0,2076 0,2110 0,1765 0,1591

Ico 0,9*33 0,8327 0,6251 0,3982 0,2346 0,1531

* 0,2479 0,422D 0,6490 0,8=74 0,9610

3 MB 0,2118 0,2830 0,3004 0,2698 0,2305

?» * 0,8503 0,6706 0,4641 0,3146 0,2591

oC *B 0,2995 ' 0,4993 0,7369 0,9150 0,9803
4 A a» 0,2598 0,3499 0,3779 0,?488 0,3052

fl* 0,8673 0,7008 0,5128 0,3812 0,5123

* 0,3469 0,5668 0,8036 0,9475 0,9839

5 *• 0,3042 0,4102 0,4449 0,4146 0,5684

Ico 0,8767 0,7237 0,5536 0,4375 0,3724

•* 0,3909 0,6260 0,8535 0,9663 0,9932

6 fl* 0,3457 0,4647 0,5026 0,4692 0,4202

%« «■ 0,3841 0,7423 0,5388 0,4855 0,4220

oC fl* 0,4706 0,7236 0,9183 0,9845 0,9970
8 _Æ_ fl* 0,4213 0,5586 0,5933 0,5534 0,5014

^Co * 0,8952 0,7709 0,6466 0,5620 0,5029

fl* 0,5408 0,7984 0,9536 0,9920 *

10 ß * 0,4886 0,6550 0,6600 0,6146 fl*

7co fl* 0,9034 0,7953 0,6922 0,6194 «*

BUPT



Tabe lai 22 • Grádele de transformare oC • A çi la P=50 atm»

^0 800 900 1000 1100 1200 1300

0,059* 0,1138 0,2029 0,3389 0,511* 0,6786

1 /a 0,0557 0,0913 0,11*6 0,1076 0,0772 0,0456

7co 0,9377 0,8022 0,56*7 0,3113 0,1509 0,0672

•• 0,17*5 0,3035 0,4889 0,7047 0,8766

2 M 0,147? 0,197* 0,2072 0,1785 0,1*15

^Ico Be 0,8*52 0,6504 0,4258 0,2532 0,161*

oC •• 0,2272 0,3872 0,6015 0,8167 0,943*

3 jL- * 0,1968 0,2682 0,2927 0,2638 0,2309

ya 0,8662 0,6952 0,4862 0,3291 0,2436

sai •B 0,4601 0,6896 0,3845 0,9705
4 MBB BB» 0,3314 0,3675 0,3462 0,3058

M BM 0,7202 0,5329 0,3903 0,3150

* 0,3190 0,5245 0,7592 0,925* 0,9830

5 a B* 0,2828 0,3887 0,4329 0,4114 0,3678
mb 0,8865 0,7*10 0,5702 0,4445 0,3640
CM 0,3601 0,5819 0,8138 0,9507 0,9895

6 JL_ «• 0,3216 0,4*09 0,4900 0,4662 0,4197
«B 0,8930 0,7576 0,6021 0,4903 0,4241
■i 0,4349 0,6789 0,3092 0,9766 «■a

8 MB 0,3927 0,5323 0,5«23 0,5511
4» 0,9029 0,7921 0,6543 0,5643 «M
BM 0,5016 0,7553 0,9335 0,9877 MB

10 fi) MB 0,4567 0,608* 0,6508 0,6130 «a

?Co ■B 0,9104 0,8049 0,6982 0,6206 «B
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Tabelul 23. Grádele de transformare qC , 01 la P«1OO atm*

. • \
X

H2°

tuk
800 900 1000 1100 1200 1300

0^ 0,0860 0,1515 0,2523 0,3910 0,5483

1 OB 0,0730 0,0986 0,1084 0,0875 0,0607

Veo «B 0,8489 0,6508 0,4137 0,2237 0,1107

«B 0,1324 0,2288 0,3703 0,5548 0,7455

2 «B 0,1168 0,1651 0,1893 0,1795 0,1499

Veo ■B 0,8821 0,7211 0,5111 0,3’35 0,2010

A 0,1730 0,2949 BB 0,6705 0,8503

3 BB 0,1552 0,2226 BB 0,2603 0,2317

Veo «b 0,8971 0,7550 BB 0,3832 0,2724

0,1125 0,2102 0,3537 0,5456 0,7559 0,9089

0,1093 0,1905 0,2745 0,3276 0,3314 0,3030

Veo 0,9714 0,9062 0,7760 0,6004 0,4382 0,3333
a» 0,2448 0,4072 0,6143 0,8194 0,9426

5 bb 0,2234 0,3224 0,3863 0,3937 0,3639

Veo' •9 0,9208 0,7917 0,6273 0,4792 0,3860

óC, BB 0,2774 0,4563 0,6734 0,8662 0,9625

6 •B 0,2545 0,3568 0,4393 0,4480 0,4158
Veo «B 0,9174 0,8038 0,6523 0,5160 0,4320

M 0,3378 0,5435 0,7680 0,9256 0,9823
8 BB 0,3122 0,4471 0,5?04 0,5359 0,4981

Veo BB 0,9239 0,8226 0,6962 0,5788 0,5070

* 0,3928 0,6183 0,8368 0,9572 0,9907

10 BB 0,3652 0,5175 0,6040 0,6018 0,5600

Veo BB 0,9297 0,8369 0,7217 0,6288 0,5652
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Tabelul 24« Oenaumuri speoifice de o&ldurä la :
P - 10 at , Te - 720 K

T 
^o\ 900 1000 1100 1200 1300

2 25810,01 43575»23 62 349,48 76 779,11 •A

AHC 19 618,43 19 236,81 18 978,89 20 042,57

, AM« 33 423»53 53 757»83 71 040,78 82 366,52 ••

AHc 19 861,85 19 528,42 19 503,83 20 917,95 ••

A^e< 40 697,92 62 505,15 79 362,23 88 522,59 ••

A He 20 357»10 20 105,86 20 838,73 22 295,63

A. Hex 54 003,33 75 528,00 89 873,20 99 642,86

A He 21 443,50 21 273,10 22 849,90 24 970,64

AH« A ■ 62 845,61 86 057,79 99 651,52 110 910,80 «*

AHc 21 534,23 22 827,00 25 093,55 27 755,45 ••

Tabelul 25« Con sanatari specifloe do caldura la : 
P - 20 at, To - 720 K

AHC 23 537,07 23 541,52 25 156,56 27 680,46

ço\T*K 900
^o\

1000 1100 1200 1300

AH'. 21 599,67 
2

36 068,30 54 500,80 70 955,20 80 511,56

AHc 21 522,19 20 629,32 20 078,40 20 132,56 20 793,27

AH« 28 242,39

AHc 21 791,76

45 671,39 64 735,54 79 265,76 83 325,43

20 915,63 20 346,85 20 928,912 22 324,69

AH& 34 073,77 4 - 54 200,15 74 266,42 87 085,76 95 076,08

AHc 22 189,22 21 355,46 21 367,94 22 380,18 23 893,26
àHei 45 976,86 68 787,67 87 610,24 99 234,77
&H. 22 951,71 22 435,64 23 206,78 25 041,57

55 935,40 
8 -----------------

80 361,32 97 969,71 110 267,90
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Tabelul 26« Oensunuri specifloe de cäldurä la : 

P - 30 at , To - 720 K

AHeA 19 620,34 32 412,94 48 118,44 66 761,46 78 860,20

22 942,41 21 741,97 20 334,02 20 585,06 20 964,54

â/U 26 281,97 41 451,01 - 77 466,19 87 461,55
3

23 703,10 22 020,29 - 21 477,82 22 389,30

31 571,50 49 662,16 • 88 637,17 94 711,43
4

23 624,28 22 443,13 - 23 439,06 23 950,89

42 477,89 6 4 258,47 8 4 981,96 9 8 608,^1

24 468,83 23 469,12 23 663,94 25 157,22

AHet 52 637,52 76 962,61 93 422,70 110 580,95
8 

25 325,98 24 651,70 24 652,39 27 896,30

Tabelul 27« Oensuœuri specifice de cäldurä la :

P - 40 ai«. Te - 720 K

AHC 24 114,90 22 677,83 21 622,28 21 025,70 21 184,01

24 220,25 38 737,73 57 079,79 74 846,27 86 526,21

24 425,42 22 948,89 21 987,59 21 823,61 22 509,42

4^ 29 755,61 46 223,59 66 630,57 83 689,14 94 218,48
4 AHC 24 837,73 23 144,19 22 605,02 22 865,88 24 027,97

â^40 221,74 61 042,39 82 580,23 97 818,56 108 379,23

AHc 25 723,80 24 377,95 24 185,86 25 307,50 27 280,31

087,24 73 867,22 95 440,83 110 207,53 121 849,60 
8

AHC 26 608,18 25 513,68 25 983,02 27 985,66 30 554,06
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Tabeìuì 28« Cenécuntiri àpeolfioe de odldurä la i 
P - 50 at«,Te - 720 K

*H.

I
'\K 900
2°\.

1
1000

1
1100 1200 1300

1

539,77 28 522,96 43 369,97 60 447,70 75 097,7»
Me 25 128,61 23 495,02 22 177,32 21 444,48 21 403,07

Me. 24 122,00 36 804,93 54 329,95 72 442,79 86 159,17

AHC 26 542,69 23 763,51 22 581,02 22 175,46 22 832,08

△ He* - 44 828,00 63 915,50 84 061,37 93 639,87

△ He 24 363,04 23 171,22 23 764,95 24 121,55

£
Mu 38 618,37 58 628,18 80 798,05 96 913,13 108 071,44

Me 26 810,86 25 188,25 24 636,90 25 484,67 27 304,55

Q
àHe< 48 233,87 71 422,50 93 800,20 109 746,00 e»

O
AHc 27 726,98 26 300,6 26 371,73 28 093,89 va

Tabelul 29 • Oonsumuri epeoifioe de oäldurä la : 

P - 100 at., Te - 720 K

\ T K
1000 1100 1200 1300* A

^2^\ 900

△ He* 15 327,90 24 452,33 36 473,63 50 876,04 67 526,54
2

△ He 29 030,12 26 811,76 24 644,34 23 125,47 22 508,85

△ He* 21 854,16 31 747,29 - 62 290,51 80 159,09

△ Hc 29 138,47 27 368,35 - 23 242,73 23 576,19

25 094,95 38 494,79 53 679,16 72 236,05 89 890,38

A Hc 29 874,94 27 496,28 24 399,62 23 «61,86 24 969,55
AHc. 34 465,49 51 990,90 71 402,99 88 701,47 106 320,12

AUc 30 772,76 28 255,92 26 642,90 25 488,92 27 687,53
AHc< 43 8

357,01 63 879,39 84 852,88 107 051,76 119 979,45

AHe 31 8tí0,15 29 573,79 27 549,63 28 777,35 30 607,00
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Tabelul 30 • Ceneumuri epeoifice de cäldurä la x
P - 10 at , To - 760 K

900
H2°\

1
1000 1100

i
1200 1300

1 - - - —
Ah ex 24 788 42 553 61 327 75 757 ca

24Hc 18 841 18 785,54 18 667,66 19 775,76 MB

M«32 176 52 510 69 793 81 119 m

AHC 19 120,51 19 075,12 19 161,26 20 601,12 CB

AW« 39 226 61 034 77 891 87 051 CB

+ ¿Hc19 620,84 19 632,65 20 452,42 21 924,99 •C

¿H«52 083 g 73 608 87 953 97 722 •B

20 680,98 20 732,31 22 361,69 24 489,27 •C

M<60 397 
8

83 609 97 203 108 462 «B

Mc 20 695,24 22 177,45 24 476,99 27 142,64 es

Tabelul 31 • Oeneumuri specifica de cäldurä la : 
P - 20 at.,Te» 760 K

ä u
20 5f7 35 046 53 470 69 933 79 489

2
AHc 20 503,18 20 044,61 19 701,59 19 842,52 20 491,08

Mei 26 995 44 424 63 488 78 018 87 078
äHc 20 829,47 20 344,38 19 954,73 20 600,44 22 009,40
A HCk 32 602 52 729 72 795 85 614 93 605

AHç, 20 957,82 20 775,80 20 944,58 22 001,95 2 3 523,57

44 056 66 867 85 690 97 314

AHC 21 992,81 21 809,19 22 698,13 24 556,87
Ma 53 487 77 913 95 5M 107 819

AHc 22 507,57 22 824,29 24 527,78 27 065,72
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Tabulai 32 • Consumar! specifico de cäldurä la : 
P - 30 at.,To=76O K

¿K 24 147«Î0 23 867,39 244506,22 27 278,5

\T KŸOX 900 1000
^2° \

1100 1200 1300

^ex 18 598 31 390
2

AHc 21 746,96 20 755,80

47 096 65 739 77 838

19 901,96 20 269,79 20 692,79

A Hex 25 034 38 948
3

AHc 22 577,56 21 490,60

- 76 219 86 214

21 132,02 22 069,93

AHe< 30 100 48 191
4

22 623,19 21 778,28

- 87 166 93 240

23 050,03 23 578,79

40 557 62 338

AHC 23 362,32 22 767,71

83 061 96 688

23 129,03 24 667,82

A àWex 50 189 74 5148 90 974 108 132

Tabelul 33 • Oensumari specifico de caldura la : 
P - 40 at.,Te- 760 K

ÇoxJ 900
^2®\

1000 1100 1200 1300

Me*. 17 372 
2

29 103 45 024 62 273 75 952

22 773,99 21 908,31 21 141,99 20 685,95 20 902,68

AHti 22 973 37 490 55 832 73 599 85 279
àHc 23 167,60 22 209,71 21 506,93 21 459,93 22 184,96

¿He* 28 284 44 752 65 159 82 218 92 7474
AWC 23 609,35 22 407,37 22 105,78 22 463,93 23 652,71
AM-X 38 301 g 59 122 80 660 95 898 106 459

¿Ha 24 495,39 23 611,02 23 623,47 94 305,46 26 796,96

47 639 71 419 92 992 107 759 119 401
0 ¿H^ 25 307,58 24 668,07 25 316,34 27 363,89 29 940,07
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Tabelul 34« Cexisumurl specifico de caldura la :

Te» 760 K

2

T K
2°\

900 1000 1100 1200 1300

4M«

ÙHC

16 517

23 663

27 500

22 652,38

42 347

21 654,22

59 425

21 081,66

74 025

21 IH 39

* 4M« 22 875 35 557 53 082 71 195 84 912
3

AHc 24 170,55 22 957,77 22 062,34 21 793,49 22 501,59 ,

AH« 0» 43 357 62 444 82 590 92 168

A He a» 23 558,46 22 637 ,76 23 348,97 23 742,40

£ AH', 36 698 50 070 78 878 94 993 106 151
•

AH' 25 477,64 24 611,43 24 231,38 24 979,7t 26 819,35

Q
AH« 45 785 68 974 91 352 107 298

O
AHc 26 319,26 25 399,17 25 683,76 27 467,23 •a

Tabelul 35• OeaeuBuri specific« de cäldurä la :
P - 100 Te» 760 K

1100 1200 1300T K 900 1000

AM«14 305 
2

23 430 35 451 49 854 66 504

AH' 27 010,95 25 600,9623 733,97 22 464,85 22 301,81
- — ■ •

AH« 20 607 A 30 500 - 61 043 78 912
AHc 27 778,90 25 864,99 - 22 760,25 23 201,22

AH« 23 623 37 023 52 208 70 765 88 419
A^c 28 095,86 26 168,36 24 522,28 23 404,22 24 320,33
Ma 32 545 50 070 69 482 86 781 104 400

AHc 29 330,38 27 432,61 25 795,22 25 046,46 27 116,88
AH« 40 909 

3 61 431 82 404 104 603 117 531
AHq 30 276,05 28 257 26 824,21 27 252,75 29 912,19
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Tabelul 36 * Oenaumurl speoifice de cäldurÄ la i

Te- 800 K

K
*Hg0\ 900 1000 1100 1200 1300

^23 751,58 g 41 517,80 60 291,48 74 721,11 e»

AHc I0 053,80 18 328,18 18 352,30 19 505,32 a»

¿h«30 920,53 51 254,83 68 537,78 79 863,52 M

AH« 18 374,14 18 618,86 18 816,U 20 282,15 e»

^«37 749 59 557 76 414 85 574 «B

Mc18 882,05 19 157,55 20 064,59 21 552,98 ••

M<50 1644 71 689 86 034 95 803
^¿Hc19 918,99 20 191,80 21 873,79 24 008,37 OB

^«57 769 SO 961 94 575 105 834 «B
8

AWC 19 794 21 480,37 23 815,22 26 484,98 ev

Tabelul 37. Oenaumuri specif!ce de oäldurä la : 
P - 20 at.,To=800 K

1 —""------------------ " —————-r——................... r  ............ ..........
•\t K
^0^ 900 1000 1100 1200 1300

19 541 31 010 52 442 68 879 78 453
2 

AHc 19 970,90 19 452,07 19 319,92 19 548,57 20 224,01

A Hex 25 739 43 168 62 232 76 762 85 822
3

AHc 19 860,34 19 769,18 19 559,79 20 268,80 21 691,94

31 125 51 252 71 318 84 137 92 128
4

AHc 20 008,35 20 193,85 20 519,62 21 622,37 23 152,39

Afín 42 137 64 948 83 771 93 395

AHC 21 034,84 21 183,30 22 189,81 24 072,62

50 869 75 285 92 893 105 191
8

AHC 21 401,70 22 054,42 23 852,96 26 406,01
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Tabelul 38 • Cansuinuri s pecifico de caldura la
P - 30 at.,T©= 800 K

\T K 4-0 \ 900 1000 1100

1

1200

l

1300

17 562 
2

30 354 46 060 64 703 76 802

AHc 20 545 20 360,88 19 484,16 19 950,35 20 417,37

△Hex 23 778 38 948 74 963 84 958

A He 21 444,80 20 690,60 20 783,79 21 748,41

△ He* 28 623 46 714 85 689 91 763
4 AHc 21 417,98 21 110,80 22 659,45 23 205,29

AH* 38 638 g 60 419 81 142 94 769 «

AHe 22 256,91 22 066,83 22 594,67 24 178,23 ••

^HCk 47 561 71 886 88 346 105 504 Ma
Q

△He 22 883,46 23 025,62 23 312,75 26 615,54 «a

Tabelul 39 0onmmuri specific® de oäldurä la : 
P - 40 at.,Te- 800 K

\t k

41 X *

900 1000 1100

4- — - - - - i -

1200 1300

4/4*16 336 28 067 43 988 61 237 74 916

AHc 21 411,84 21 128,42 20 655,52 20 341,81 20 617,57

àHu21 717 36 234 54 576 72 343 84 023
△Hc 21 900,96 21 465,63 21 023,11 21 093,71 21 858,22

264 807 43 275 63 683 80 741 91 270

4Hc 22 376,46 21 667,83 21 604,69 22 060,38 23 276,03

6 M'< 36 382 57 203 78 741 93 979 104 540

AHc 23 268,1 22 844,65 23 061,44 24 314,14 26 313,93
AH a 45 

3
Oli 68 791 90 364 105 131 116 773

AHc, 23 911,49 23 760,36 24 600,89 26 696,54 29,281
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Tabelul 40 • Coneumuri specifico do caldura la : 
P - 5B at.,To- 800 K

T ■ ' 1 ”7
K

X*X 900
^2Ü\

1000 1100 1200 1300

AU
"e*15 401 26 464 41 311 58 389 72 989

△ Hc22 179,08 21 799 21 124 20 714 20 815

4We<21 619 34 301 51 826 69 939 83 656
« 788 22 148 21 540 21 409 22 168

A//ex *“ 41 000 60 967 81 113 90 691

AHc - 22 755 22 102 22 931 23 361

Mx 34 779 54 709 76 959 93 074 104 232
6
4//c 24 145 23 530 23 641 24 475 36 334

^e* 43 157 66 346 88 724 104 670g
M 24 000 24 431 24 944 26 794

Tabelul 41« Consumar! specifice de cäldurä la : 

P - 100 at». Te- 800 K

40\T K 900 1000 1100 1200 1300

4 13 269
2 

AHc 25 054

22 394 34 415 40 818 65 468

24 468 23 234 21 998 21 954

àHeA 19 351 
3

A//c 27 963

29 244 - 59 787 77 656

24 799 - 22 291 22 831

22 146
4 

âHc 26 339

35 546 50 731 69 288 86 942

25 124 23 245 22 915 23 914

30 626
6 AHC 27 600

48 151 67 563 84 062 102 481
26 381 25 082 24 492 26 618

38 281 
8

28 331
58 003 79 776 loi 975 114 903
27 048 25 968 27 543 29 243_
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Anexa 3*

Tabelul 42. Variadla gra delor de transformare c£ cu

0,328385 0,327885 0,368910 0,415388 0,462085

0,282538 0,181411 0,126170 0,079651 0,036709

¿ 0,420068 0,401211 0,427748 0,463002 0,500448
900 3 0,339428 0,263527 0,206391 0,160438 0,119039

<£ 0,499091 0,468609 0,484365 0,510962 0,541100
4 0,445075 0,336165 0,276578 0,23 W5 0,189124

0,628867 0,585880 0,586736 0,600627 0,619724 
6---------------------------------------------------------------------------------- 

Z3 0,571159 0,460675 0,396984 0,348497 0,307029

< 0,728833 0,581704 0,673462 0,678175 0,689892

0,670346 0,562785 0,497061 0,446960 0,404625

< 0,392850 0,518051 0,637417

0,261621 0,108374 0,00157
0,564836 0,626144"0,705427 0,774501 -

0,410111 0,250696 0,159350 0,45357
¿C 07686662 0,714424 0,766173 0,815722 0,857148 

0,523258 0,363018 0,249907 0,155309 0,072414

¿ 0,775649 0,784048 0,817343 0,851816 0,882147
0,611664 Ó’, 454054 0,340592 0,246030 0,163364

£ 0,886444 0,878354 0,890073 0,906066 0,921743
/ 3 0,733997 0,588664 0,478681 0,386401 0,305641
£ 0,941775 0,931125 0,933697 0,940490 0,948280

a 0,806878 0,678078 0,575496 0,487939 0,410776

BUPT



Tabel 42 - continuare -

T K /
 O 

/ T° /•C02 0 1 2 3
T * ' ' M —

4 
- - 1

1
0,614846 0, 808239 -• — •a

JL
/* 0,347150 0, 140474 — — —

O eC 0,820569 0, 892557 0,940271 «■B
£

fl 0,514341 0, 287496 0,115501

et 0,910053 0, 937004 0,960646 0,975664 a*

1100 fl 0,614972 0, 392357 0,223194 0,088109 —

A
0,951683 0, 961329 0,973373 0,982172 0,988015

fl 0,680551 0, 470451 0,307790 0,176224 0,067602

£
0,983083 0, 983468 0,986802 0,990029 0,992585

O

fl 0,759717 0, 578374 0,431815 0,309831 0,206550

Q cQ 0,992735 0, 991890 0,992817 0,994086 0,995267
O

fl 0,806023 0, 649278 0,518121 0,406216 0,309461

1200
T

0,796043 0, 957303 — — M
X

fl 0,416093 0, 152127 — —

P
0,957467 0, 982290 0,992205 —

fl 0,558548 0, 273197 0,063021 —
£ 0,984319 0, 980859 0,995079 0,997283 ••

J
fl 0,625866 0, 360568 0,116111 0,007859 B»

A
0,992554 0, 994695 0,996721 0,997995 ••

fl 0,671998 0, 427826 0,239433 0,091123

r
oC 0,997575 0, 997797 0,998368 0,998850 0,999195

o

fl 0,734836 0, 525707 0,357463 0,220002 0,106132

Q
oC 0,998961 0, 998912 0,999094 0,999297 0,9994*6

O
0,776703 0, 594113 0,442794 0,315684 0,207914

BUPT



Tabel 43. Variadla gradelor de transformare oC 
ou *h,o • *cot ?1 T la p “ 20 at"

T K

w
 / ° / C

M 
o 

/ 
O

O /
 

•H / 0 1 2 3
H----

4

0^ 0,164495 0, 179357 0,225686 —
1

1
0,141491 0, 061475 0,017795 — •w

o
0,250505 0, 238149 0,267984 0,303618 0,340574

cL

ß 0,223296 0, 139193 0,093719 0,058011 0,024655

Q
0,323546 0, 295421 0,314147 0,341330 0,37123?

ß 0,293037 0, 199767 0,155485 0,120502 0,088887

A
0,388341 0, 349602 0,359789 0,380437 0,404867

900 ß 0,355218 0, 257307 0,210408 0,1749' 4 0,143796

£
0,500059 0, 448407 0,446004 0,456702 0,472740

o
ß 0,463227 0, 359868 0,307811 0,269999 0,238362

Q
0,593286 0, 535221 0,524130 0,527493 0,537210

O

ß 0,554254 0, 449240 0,393235 0,352248 0,319865

1
0,296860 0, 384706 •w

X

ß 0,212915 0, 076969 «•

o
gC 0,435823 0, 475612 0,547983 0,618687

c.

ß_ 0,335623 0, 195582 0,104441 0,026769

oC 0,544409 0, 558077 0,609106 0,663577 0,714862

1000 ß 0,434814 0, 292700 0,200226 0,122934 0,053317

A
0,632792 0, 630304 0,665653 0,697393 0,748315

4-
ß 0,518012 0, 375742 0,281907 0,204468 0,135798

6
0,764792 0, 745807 0,760488 0,784052 0,809497

kj

ß 0,647889 0, 510146 0,415294 0,337581 0,269379

n 0C 0,851978 0, 828273 0,831500 0,843642 0,857774
VJ

ß 0,739696 0, 611198 0,518192 0,441367 0,374041

BUPT



Tabelul 43« - continuare -

1200

/■ 0,677656 0,763029 0,842792 
2 —-------------------------------------------------------------------------

ß 0,445716 0,244568 0,095122

¿ 0,794437 0,836057 0,884639 0,921699
ß 0,554394 0,353096 0,202565 0,078891

¿ 0,868013 0,886301 0,915449 0,939706 0,957508
4------------------------------------------------------------------------------

ß 0,633428 0,437648 0,288972 0,166578 0,063303

öC 0,943231 0,943622 0,953617 0,963960 0,972562

ß 0,734645 0,557785 0,418140 0,301476 0,201761

oC 0,973329 0,970252 0,973357 0,977793 0,982015
8 —

ß 0,792820 0,636830 0,508780 0,399790 0,305255

< £ 0,682045 0,880007 - - -1------------------------------------------------------------------------------
ß 0,368112 0,129377 -

0,880568 0,940147 0,971309 
2------------------------------------------------------------------------------

ß 0,523531 0,259136 0,058701
3 0,946439 0,966683 0,981334 0,989464 -

3------------------------------------------------------------------------------
ß 0,607178 0,351556 0,157659 0,006774

¿ 0,972559 0,979940 0,987347 0,992161
4 —--------------------------------------- ----------------------------------

ß 0,661417 0,421779 0,236688 0,090043
¿ 0,990550 0,991403 0,993592 0,995459 0,996810

ß 0,730684 0,522669 0,355716 0,219101 0,105713

V 0,995893 0,995701 0,996416 0,997212 0,997881
8------------------------------------------------------------------------------

ß 0,774740 0,592414 0,441582 0,314990 0,207521

BUPT



Tabelul 44* Variarla grádelo? de transíormare
cu a,. n 

HzO
= 30 at

——— ~ 1

T K /o
~

1

^C02 0 1 2 3 4

900 1 -
0,139659 o, 147170 0,185676

0,122863ß o, 051161 0,0137877

9 . 0,213439 o, 196643 0,221136 0,251131 0,282668
c

ß 0,193513 o, 114254 0,078188 0,047896 0,019427

Q _ 0,276786 o. 240423 0,260438 0,283320 0,308873
J

ß 0,254304 o, 168306 0,130518 0,100959 0,072059

A - 0,333594 o. 292118 0,299726 0,317089 0,338027

ß 0,309007 o, 217719 0,177362 0,147309 0,121045

6 -
0,433324 o, 378848 0,375158 0,333962 0,397816

ß 0,405540 o. 307234 0,261551 0,229197 0,202303

Q -
0,518913 o, 457104 0,445202 0,447468 0,455861

ß 0,488943 o. 387096 0,336949 0,301957 0,273652

1000
1 -

0,250752 o, 319741 — •w

ß 0,187238 o, 062273 —

2 - d^ 0,371525 0, 398819 0,463437 0,529425
’ ß 0,295423 o, 166527 0,086371 0,017731

0,469177 o, 473444 0,519726 0,571714 0,623744

ß 0,384827 o. 252972 0,171722 0,103979 0,042872

A - ¿C 0,551623 0, 541250 0,573852 0,614804 0,656708

ß 0,461792 o, 328460 0,245583 0,177796 0,117392

6 - d^ 0,682722 o, 656301 0,670077 0,694773 0,722703

ß 0,587640 0, 455396 0,370005 0,301328 0,241187

A -
0,778796 o. 746411 0,748728 0,762424 0,780413

~ß 0,683660 o, 556750 0,470902 0,401752 0,341625

BUPT



Te’ ìlul 44* - continuare -

1100
1

0,416507 0,568973 ■■■

ß 0,260069 0,080022

2
£ 0,590651 0,671457 0,760877

ß 0,401715 O,21<65 0,078958 , - ’

3
Ji 0,709877 0,752326 0,812116 0,863058 —

ß 0,508255 0,320180 0,183199 0,069269 —

4
0,794608 0,814428 0,853760 0,889776 0,918529

ß 0,590859 0,405814 0,268979 0,155406 0,057931

6
0,896939 0,896103 0,911932 0,929411 0,944746

ß 0,533151 0,400904 0,290416 0,195142

8
0,946792 0,940724 0,946223 0,954443 0,962524

ß 0,774646 0,619752 0,495712 0,390569 0,299070

1200
1

0,606814 0,809060

ß 0,335833 0,109102 •w

2
¿ 0,810073 0,890576 0,942588

ß 0,490870 0,242728 0,052894

3
oC 0,901098 0,934107 0,963140 0,974321 —

ß 0,584563 0,339421 0,185132 0,008431

4
/ 0,944311 D,95OO1O 0,973211 0,982231 ••

ß 0,611420 0,384001 0,250110 0,009800 «9

BUPT



Tabelul 45* Variarla märimilor oC cu

X

XL.» Si T la P = 40 at.
"zO

T K
■ . — ---- U ■ r- ■-------y . -  ■ ■ -T--- - -- — r- .- — ■ ................... - '

x.o \A CO^ 0 1 2 3 4
H2°

900 r 0,124347 0,127789 0,161469
1 —----------------------------------------------------------------------------

ß 0,110933 0,044818 0,011512

0,190425 0,171410 0,192641 0,219061 0,247054
2 —----------------------------------------------------------------------------

ß 0,174483 0,100575 0,068583 0,041731 0,016395

£ 0,247508 0,214726 0,227508 0,247639 0,270322
3--------------------------------------------------------------------------------

ß 0,229455 0,148544 0,114906 0,088764 0,065084

,/ 0,299031 0,256461 0,262576 0,277809 0,2964364 -21----------------------------------------------------------------------------
ß 0,279205 0,192651 0,156532 0,129913 0,106707

£ 0,390352 0,334786 0,330502 0,338034 0,350426
6 ß 0,367741 0,273308 0,231905 0,203055 0,179228

0,469885 0,406518 0,394412 0,396025 0,403460

ß 0,445253 0,346248 0,300199 0,268716 0,243483
1000 0,222229 0,279507 - - -

1 ß 0,170425 0,053482 -■

r 0,331064 0,350361 0,409015 0,470426 
2 —----------------------------------------------------------------------------

ß 0,268886 0,147807 0,075031 0,012495

_£ 0,420678 0,418726 0,460918 0,509758 0,558774 
3-------------- -----------------------------------------------------------------

ß 0,351256 0,226575 0,152835 0,091477 0,035830

¿ 0,497766 0,482061 0,511867 0,550813 0,591601

ß 0,423151 0,296167 0,220677 0,159350 0,104559
0,624301 0,592850 O,6O5??2 0,629402 0,657510

6 ———--------------- —----------------------- — • - - — — ■ ■ ■—*
ß 0,543617 0,415673 0,336941 0,274479 0,219918

0,722038 0,683832 0,685043 0,698883 0,717724
8- - — - - - .

ß 0,639370 0,514363 0,433955 0,370388 0,315477

BUPT



Tabelul 45 • - continuare -

1100
1

¿ 0,370983 o» 507900

ß 0,238548 o, 066027 — — *■

2
öC 0,531456 o. 605407 0,696743 —

fi 0,370577 o, 192670 0,066980 —

3
0,647818 0, 687257 0,751279 0,809574 —

fi 0,473244 o» 294357 0,167214 0,060885 —

0,735743 0, 753980 0,798297 0,841538 0,878188
4

fi 0,555801 o» 378702 0,251049 0,144795 0,052562

6 oC 0,852558 o. 849671 0,869430 0,892460 0,913598

fi 0,676371 0, 508764 0,383256 0,278603 0,187776

0,917522 o» 908243 0,915713 0,927420 0,939322
8

fi 0,754439 o, 600639 0,480960 0,379876 0,291714
1200

1
0,552419 0, 750292 — «w

fi 0,312099 o» 093054 — MB

2 o< 0,751769 0» 842592 0,910755 ••

fi 0,463386 o» 226933 0,046629 ••

3
oC 0,856591 °» 898702 0,937331 0,962219 —

fi 0,562080 0, 326246 0,146752 0,003079 —

4
0,914402 0, 933201 0,955327 0,971131

fi 0,630296 o» 402590 0,227358 0,086134

6
oC 0,965931 °, 968517 0,976040 0,982708 0,967685

fi 0,716076 o, 511773 0,349297 0,215719 0,989936

0
0,934342 0, 983582 0,986216 0,989137 0,991724
0,767337 °» 585994 0,437231 0,312323 0,205999

BUPT



Tabelul 46. Variatila märimilor pC §1 ß cu
§1 T !a P = 50 at.

9°° àC 0,113629 0,114497 0,144820
ß 0,102370 0,040408 0,010018

r 0,174258 0,153987 0,172971 0,196858 0,222300
2 —---------------------------------------------------------------------------

ß 0,160861 0,090973 0,061879 0,037470 0,014376

-C 0,226853 0,193382 0,204659 0,222847 0,243456
3 —------- !-------------------------------------------------------------------

ß 0,211645 0,134597 0,103932 0,080210 0,058706 

0,274509 0,231523 0,236650 0,250390 0,2673184------------------------------------------------------------------------------
ß 0,257759 0,174880 0,141811 0,117637 0,096562 

oí 0,359528 0,303599 0,299009 0,305727 0,316953 

ß 0,340310 0,249018 0,210760 0,184425 0,162772 
7 0,434257 0,370238 0,358166 0,359334 0,366069

0-------------------------------------------------------------------------------
ß 0,413183 0,316656 0,273716 0,244782 c,221761

1000 pC 0,202282 0,251466 -
1 ';  

ß 0,158182 0,047373 - - -

pC 0,302498 0,316233 0,370262 0,427780
2 ---------- ;----------.— ------------- ;-----------------------------------------

ß 0,249511 0,134424 0,067109 0,009111

pC 0,385954 0,379644 0,418538 0,464501 0,511287 
3------------------------ '-----------------------------------------------------

ß 0,326514 0,207349 0,139154 0,082500 0,030921 

c4 0,458594 0,439112 0,466556 0,503454 0,542668 
4 ------------------------ ■------------ :----------------------------------------

ß 0/394326 0,272268 0,202263 0,145698 0,095059 

cC 0,580159 0,545145 0,556196 0,579459 0,607004 
ß 0,509696 0,385295 0,311610 0,253796 0,203392 

oC 0,677054 0,634766 0,634992 0,648492 0,66738? 0------------------------------------------------------------------- ;----------
ß 0,603731 0,480650 0,404563 0,345275 0,294334

BUPT



Tabelul 46. - continuare -

1100 T ¿C 0,338287 0,
______ 1
463135

__________________l,______ ______ » _

X
fi 0,222590 0, 056255 m mb a*

p ¿ 0,487952 0, 555385 0,645887
£

fi 0,346968 0, 176295 0,057950

O
0,600294 0, 635906 0,701078 0,763048

J
fi 0,445693 0, 273810 0,154217 0,053913

A
<< 0,688367 0, 704018 0,750519 0,797920 0,839817

fi 0,526937 0, 356041 0,235640 0,135358 0,047639

£ ¿ 0,812609 0, 486300 0,366596 0,267093 0,180359
O

fi 0,650118 0, 486300 0,366596 0,267093 0,180359

O 0,888205 0, 875774 0,884671 0,899237 0,914459
O

fi 0,734023 0, 581798 0,465884 0,368714 0,283636

1200 T 0,510735 0, 701918 •• MB MB

X

fi 0,293637 0, 080221 M — M

p ¿ 0,703846 0, 799095 0,878752
£

fi 0,440431 0, 212364 0,040519

0,815859 0, 863696 0,311860 0,344995
J

fi 0,541237 0, 313233 0,140538 0,000814

0,883577 0, 906439 0,935522 0,957318
4 fi 0,613581 0, 391578 0,221623 0,036830

£
<£ 0,950249 0, 953624 0,964246 0,973896 0,981239

O
fi 0,706716 0, 504664 0,344986 0,213387 0,102992

Q
<< 0,976363 o, 975184 0,979052 0,993474 0,967290

O
fi 0,762211 0, 585317 0,434174 0,310425 0,204905

BUPT



Tabelul 64. Simulares reactorului lat To = 755» T = 1055» 
0 = 4; P = 20) D = 0,102; d=0,016; J>Wo=10,215

Z - T K 4 H pas m K. Ä io4 KtA

o 
1
2 
3 
4
5 
6
7 
8
9 

IO 
11 
12 
15 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
23 
24 
25 
26 
27 
28 
29 
30

0
3,96002

755
.765 5757,1

0
0,16388

0
0,15853 0

M
,06244 0 29542

■M
302,461

4,18192 775 3257,2 0,17634 0,16967 0 ,06369 0 29883 305,586
4,41199 785 3410,9 0,18942 0,18113 0 ,06498 0 30215 308,442
4,65049 795 3570,4 0,20312 0,19290 0 ,06626 0 30547 511,;
4,89761 8O5 3734,4 0,21747 0,20494 0 ,06754 0 3O88O 514,398
5»15357 815 3903,6 0,23248 0,21720 0 ,06882 0 31212 317,298
5,41862 825 4078,6 0,24816 0,22963 0 ,07011 0 31544 320,147
5»69289 835 4257,5 0,26452 0,24217 0 ,07139 0 31876 322,944
5,97688 845 4445,8 0,28158 0,25479 0 ,07267 0 32209 325,700
6,27051 855 4631,6 0,29934 0,26737 0 ,07395 0 32541 328,390
6,57389 865 4830,6 0,31782 0,27990 0 ,07524 0 32873 331,048
6,88737 875 5027,8 0,33703 0,29227 0 ,07652 0 33206 333,672
7,21106 885 5233,3 0,35697 0,30442 0 ,07784 0 33540 336,368
7,54491 895 5440,1 0,37765 0,31626 0 ,07915 0 33874 339,008
7,88882 905 5646,6 0,39904 0,32772 0 ,08047 0 34208 341,591
8,23166 915 5668,1 0,42044 0,33917 0 ,08174 0 34543 343,970
8,57343 925 5689,0 0,44184 0,35062 0 ,08301 0 54877 346,311
8,91416 935 5709,5 0,46324 0,36208 0 ,08428 0 55211 348,615
9,25385 945 5729,1 0,48464 0,37353 0 ,08555 0 55545 350,882
9,59256 955 5748,8 0,50604 0,38498 0 ,08683 0 55879 353,115
9,93029 965 5768,0 0,52744 0,39644 0 ,08810 0 36213 355,312

10,26700 975 5786,0 0,54884 0,40789 0 ,08938 0 36545 557,526
10,60250 985 5804,1 0,57024 0,41934 0 ,09069 0 36869 559,904
10,93690 995 5821,7 0,59164 0,43080 0 ,09200 0 37195 362,247
11,27010 1005 5838,8 0,61304 0,44225 0 ,09332 0 57517 364,557
11,60210 1015 5855,0 0,63444 0,45371 0 ,09463 0 37841 566,832
11,93310 1025 5871,2 0,65584 0,46516 0 ,09594 0 38165 369,076
12,26300 1035 5886,8 0,67724 0,47661 0 ,09725 0 38489 371,287
12,59170 1045 5901,8 0,69864 0,48807 0 ,09856 0 388I3 375,469
12,91950 1055 5917,0 0,72004 0,49952 0 ,09988 0 39137 575,620

BUPT



Tabelul 65« Simalarea reactorului lat To® 755I 1055I 
=4j B=40| 0=0,102; d=0,016; j0WQ=10,213

Nr. 7
pae Z

o 
1 
2 
5 
4 
5 
6 
7 
8 
9

IO 
11 
12 
U 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
23 
24 
25 
26 
27 
28 
29 
30

T AH 104 KtA

0 755 0 0 fe*

3.43347 765 4972,6 0,12520 0,12211 0,06220 0 29544 301,310
3,61579 775 2636,4 0,13478 0,13092 0,06345 0 29884 304,192
5,80045 785 2756,3 0,14485 0,14005 0,06472 0 30217 307,206
3,99366 795 2880,6 0,15541 0,14948 0,06599 0 30549 310,170
4,19357 8O5 3008,2 0,16647 0,15919 0,06726 0 30882 313,083
4,40054 8I5 3140,1 0,17804 0,16915 0,06853 0 31214 315,947
4,61419 825 5276,4 0,19015 0,17934 0,06981 0 31546 318,762
4,85521 855 5415,8 0,20279 0,18973 0,07108 0 31879 321,528
5,06572 845 3561,5 0,21598 0,20028 0,07235 0 322II 324,252
5,29980 855 3709.8 0,22974 0,21095 0,07363 0 32543 326,926
5,54575 865 3864,2 0,24408 0,22171 0,07490 0 32876 329,559
5,79565 875 4022,0 0,25900 0,23250 0,07618 0 33208 332,173
6,05569 885 4185,4 0,27452 0,24329 0,07750 0 33543 334,859
6,52400 895 4352,5 0,29066 0,25401 0,07881 0 33877 337,496
6,60073 905 4523,6 0,30741 0,26461 0,08012 0 34211 340,088
6,88602 915 4698,5 0,32479 0,27503 0,08143 0 54545 342,635
7,18014 925 4879,3 0,34282 0,28523 0,08274 0 34880 345,141
7,47344 935 4898,2 0,36084 0,29544 0,08401 0 35214 347,446
7,76593 945 4916,6 O,37oo8 0,30564 0,08528 0 35548 349,715
8,05763 955 4934,6 0,39690 0,31584 0,08655 0 35882 351,950
8,34856 965 4952,2 0,41493 0,32604 0,08782 0 36217 354,150
8,65868 975 4969,5 0,43295 0,33624 0,08910 0 36549 356,365
8,92785 985 4986,3 0,45098 0,34644 0,09041 0 36873 358,744
9,21611 995 5003,0 0,46901 0,35664 0,09172 0 37197 361,089
9,50542 1005 5018,5 0,48703 0,36684 0,09303 0 37521 363,400
9,78987 1015 5034,7 0,50506 0,37704 0,09434 0 37845 365,678

10,0754 IO25 5049,3 0,52309 0,38724 0,09565 0 38170 367,923
10,36000 1035 5064,4 0,54111 0,39744 0,09696 0 38494 370,136
10,64580 1045 5078,6 0,55914 0,40764 0,09827 0 38818 372,319
10,92680 1055 5093,0 0,57717 0,41785 0,09958 0 39142 374,471

BUPT



Tabelul 66. Simularea reactorului lat TQ = 755» T = 1055 ;
= 4; P = 50; D = 0,102; d = 0,016; fW =10,213 xlgU J V

Nr. Z 
pas

T ÀH ß K Ji 104

0 0 755 0 0 —
1 5.29085 765 4761,0 0,11475 0,11216 0,06214 0,29544 500,993
2 3,45979 775 2467,7 0,12355 0,12031 0,06336 0,29885 303,862
5 5,63460 785 2578,4 0,15279 0,12877 0,06465 0,30217 306,863
4 3,81544 795 2693,0 0,14248 0,13751 0,06592 0,30550 3OQ 8I5
5 4,00243 8O5 2810,6 0,15264 0,14653 0,06718 0,30882 512,715
6 4,19574 815 2932,1 0,16527 0,15581 0,06845 0,31215 515,567
7 4,39555 825 3057,6 0,17440 0,16532 0,06972 0,51547 518,575
8 4,60195 835 3185,8 0,18601 0,17504 0,07099 0,51879 321,127
9 4,81524 845 3320,1 0,19814 0,18493 0,07226 0,32212 323,841

10 5»O3549 855 5456,5 0,21078 0,19498 0,07554 0,32544 326,506
11 5,26296 865 3598,6 0,22396 0,20513 0,07481 0,32877 529,129
12 5.49775 875 5743,8 0,25768 0,21535 0,07609 0,55209 551,756
15 5.74004 885 5894,6 0,25196 0,22561 0,07739 0,55544 354,414
14 5.98996 895 4048,8 0,26680 0,23586 0,07870 0,55878 557,046
15 0,24769 905 4207,4 0,28222 0,24604 0,08001 0,34212 559,634
16 6,51342 915 4370,5 0,29824 0,25612 0,08132 0,54546 342,180
17 6,78730 925 4557,5 0,51485 0,26604 0,08263 0,34881 344,681
18 7.06922 935 4705,9 0,53205 0,27574 0,08395 O.55215 347,135
19 7,35964 945 4879,5 0,54988 0,28518 0,08524 0,55549 549,555
20 7,64927 955 4897,5 0,56770 0,29463 0,08651 0,55883 551,789
21 7.93813 965 4914,9 0,58553 0,30407 0,08778 0,36218 555,989
22 8,22620 975 4952,0 0,40555 0,31552 0,08906 0,36550 356,204
23 8,51351 985 4948,6 0,42118 0,32296 0,09037 0,36874 558,584
24 8,79951 995 4965,0 0,45900 0,35241 0,09168 0,57198 360,928
25 9,08476 1005 4980,5 0,45685 0,34185 0,92995 0,37523 563,239
26 9.36915 IOI5 4996,5 0,47465 0,35150 0,94306 0,37847 565,517
27 9.65265 1025 5011,4 0,49248 0,36074 0,95616 0,38171 567,762
28 9,93526 1035 5025,7 0,51050 0,37019 0,96927 0,58495 569,975
29 10,21700 1045 5040,5 0,52815 0,37963 0,98237 0,38819 572,157
30 10,49800 1055 5054,1 0,54595 0,38908 0,99547 0,39144 574,309

BUPT



Tabelul 67« ßimularea reactorului lai TQ = 7551 T 3 1055» 
^0 3 2| P = 40; D X 0,102 ; d = 0,010 ; 

pW0 » 11,4987 .

Nr. 7 
pas z T AH oC fi A ^104 Kt

0 0 755 0 0 —
1 1,92616 765 3126,8 0,07792 0,07551 0 ,06812 0,28880 349,375
2 2,05329 775 1756,2 0,08396 0,08094 0 ,06949 0,29203 352,828
3 2,14456 785 1843,1 0,09031 0,08655 0 ,07088 0,29512 356,507
4 2,26014 795 1934,0 0,09700 0,09235 0 ,07228 0,29822 360,128
5 2,58018 805 2028,5 0,10403 0,09830 0 ,07367 0,30131 363,690
6 2,50485 8I5 2127,0 0,11141 0,10440 0 ,07507 0,30441 367,197
7 2,63435 825 2230,2 0,11915 0,11062 0 ,07647 0,30750 370,649
8 2,76885 835 2337.2 0,12727 0,11693 0 ,07787 0,31060 374,045
9 2,90858 845 2450,5 0,13579 0,12333 0 ,07927 0,31369 377,394

10 5,05375 855 2567,8 0,14471 0,12977 0 ,08067 0,31678 380,686
11 5,20464 865 2691,6 0,15406 0,13624 0 ,08207 0,31988 383,933
12 5,36145 875 2820,5 0,16385 0,14268 0 ,08348 0,32298 387,156
13 3,52440 885 2956,4 0,17410 0,14908 0 ,08493 0,32611 390,441
14 3,69388 895 3100,2 0,18483 0,15540 0 ,08637 0,32925 393,681
15 3,86983 905 3244,3 0,19605 0,16158 0 ,08782 0,33238 396,856
16 4,05285 915 3401,5 0,20779 0ml6761 0 ,08926 0,33551 400,001
17 4,24309 925 3563,0 0,22005 0,17343 0 ,09074 0,33865 403,093
18 4,44082 935 3731,3 0,23291 0,17901 0 ,09215 0,34178 406,142
19 4,65784 945 3743,4 0,24574 0,18459 0 ,09355 0,34491 408,915
20 4,85959 955 4248,3 0,26032 0,18928 0 ,09510 0,34805 412,331
21 5,08053 965 4260,4 0,27390 0,19397 0 ,09650 0,35118 415,019
22 5,50063 975 4272,0 0,28947 0,19865 0 ,09790 0,35429 417,726
25 5,51980 985 4285,5 0,30405 0,20334 0 ,09933 0,35727 420,631
24 5,73804 995 4294,4 0,31863 0,20803 0 ,10075 0,36025 423,495
25 5,95538 1005 4305,0 0,33321 0,21272 0 ,10218 0,36324 426,319
26 6,17182 1015 4315,37 0,34778 0,21740 0,1036 0,36622 429,103
27 6,38737 1025 4325,1 0,36236 0,22209 0 ,10504 0,36920 431,850
28 6,60206 1035 4334,8 0,37694 0,22678 0 ,10646 0,37219 434,560
29 6,81589 1045 4344,0 0,39151 0,23146 0 ,10789 0,37517 437,233
30 7,02886 1055 4352,8 0,40609 0,23615 0 ,10932 0,37815 439,871
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Tabelul 68. Simulares reactorului lat To = 755; T = 1055» 

x° 0 = 2| P = }0| D = 0,102 I d = O,OlOi^Wo=ll,4987

Nr. 
Das Z T AH ß Ä Á ■ 104 Kt

1
2 2

0 
09228

755
765

0 0 0
3336,3 0,08725 0,08421 0,06822 0,28879 549,877

5 2 16984 775 1930,1 0,09401 0,09021 0,06959 0,29202 355,558
4 2 29183 785 2023,8 0,10112 0,09638 0,07099 0,29512 357,045
5 2 41881 795 2127,9 0,10860 0,10274 0,07239 0,29821 360,693
6 2 55508 805 2234,4 0,11647 0,10926 0,07379 0,50131 364,278
7 2 68809 815 2345,8 0,12473 0,11591 0,07519 0,30440 367,805
8 2 89084 825 2462,6 0,13541 0,12268 0,07660 0,30749 571,278
9 2 97927 855 2584,0 0,14251 0,12952 0,07800 0,31059 574,696

10 5 13370 845 2712,8 0,15206 0,15641 0,07941 0,31568 378,065
11 5 29432 855 2846,5 0,16207 0,14332 0,08082 0,31677 581,378
12 5 46149 865 2987,6 0,17257 0,15021 0,08222 0,31987 384,644
15 5 63543 875 3134,8 0,18356 0,15703 0,08364 0,32297 387,886
14 3 81644 885 3290,0 0,19508 0,16376 0,08509 0,32610 391,190
15 4 00479 895 3452,0 0,20714 0,17034 0,08654 0,32924 394,443
16 4 20080 905 5621,4 0,21977 0,17672 0,08799 0,35237 597,646
17 4 40476 915 5798,3? 0,23298 0,18286 0,08944 0,35550 400,802
18 4 61695 925 3982,3 0,24681 0,18872 0,09089 0,35864 403,911
19 4 83764 935 4173,0 0,26126 0,19425 0,09234 0,34177 406,972
20 5 06720 945 4375,1 0,27637 0,19941 0,09379 0,34491 409,995
21 5 2959O 955 4385,8 0,29147 0,20457 0,09519 0,34804 412,724
22 5 52376 965 4398,0 0,30658 0,20975 0,09658 0,35117 415,412
23 5 75076 975 4410,0 0,52169 0,21489 0,09799 0,35427 418,119
24 5 97678 985 4421,6 0,55680 0,22005 0,09941 0,35725 421,023
25 6 20184 995 4432,5 0,35191 0,22521 0,10084 0,36024 423,887
26 6 42596 1005 4443,5 0,36701 0,23037 0,10227 0,36322 426,710
27 6 64915 1015 4453,9 0,38212 0,23555 0,10370 0,36620 429,495
28 6 87142 1025 4464,0 0,39723 0,24069 0,10513 0,36918 432,242
29 7 09278 1035 4473,6 0,41234 0,24585 0,10656 0,37217 434,952
30 7 31325 1045 4482,9 0,42745 0,25101 0,10798 0,37515 437,625
31 7 53284 1055 4492,0 0,44255 0,25618 0,10941 0,37813 440,263
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Tabelul 69« Simulares reactorului la: TQ « 7551 T = 1055»
o
H2'

30| D a 0,102j d= 0,010;y? WO = 11,4987

Nr. 7 
pae Z

1
2
5
4
5
6
7
8
9

10
11
12
15
14
15
16
17
18
19
20
21
22
25
24
25
26
27
28
29
50
51

71 104T AH

0 755 0 0 0
5»05585 765 4607,9 0,11470 0,11122 0,06452 0,29295 326,667
5»20396 775 2576,5 0,12352 0,11917 0,06581 0,29629 329,847
5,57841 785 2700,7 0,13280 0,12758 0,06714 0,29955 555,197
5»55942 795 2830,0 0,14254 0,13584 0,06846 0,30277 536,491
5,74719 8O5 2965,9 0,15276 0,14453 0,06978 0,30601 359,751
5,9*195 815 5105,1 0,16347 0,15542 0,07111 0,30924 342,918
4,14394 825 5247,8 0,17470 0,16247 0,07243 0,31248 346,053
4,35555 855 5597,1 0,18644 0,17166 0,07376 0,31572 349,155
4,57054 845 5554,0 0,19873 0,18095 0,07509 0,31896 552,171
4,79570 855 5715,4 0,21157 0,19029 0,07642 0,32219 555,155
5,02916 865 5884,5 0,22495 0,19965 0,07774 0,32543 358,091
5,27114 875 4058,9 0,23089 0,20897 0,07908 0,32867 361,007
5,52191 885 4241,0 0,25361 0,21820 0,08045 0,35194 565,995
5,78178 895 4430,6 0,26886 0,22730 0,08181 0,35520 366,931
6,05084 905 4623,2 0,28474 0,23620 0,08318 0,35846 369,813
6,32926 915 4820,7 0,30126 0,24484 0,08454 0,34173 572,645
6,^0678 925 4838,5 0,31779 0,25348 0,08586 0,34499 375,229
6,88343 955 4855.8 0,35431 0,26212 0,08718 0,34825 377»773
7,15921 945 4872,8 0,35084 0,27076 0,08849 0,35152 380,277
7,43413 955 4889,2 0,36757 0,27940 0,00981 0,35478 382,743
7,70823 965 4905,5 0,38589 0,28804 0,09113 0,35804 385,171
7,98147 975 4921,1 0,40042 0,29667 0,09246 0,36128 387,617
8,25371 985 4956,5 0,41694 0,30531 0,09581 0,36443 590,240
8,52497 995 4951,1 0,43547 0,51595 0,09517 0,36757 592,826
8,79527 1005 4965,6 0,44999 0,32259 0,09652 0,37072 395,576
9,06462 1015 4979,6 0,46652 0,35123 0,09787 0,37586 397,890
9,53504 1025 4995.5 0,48304 0,35987 0,09925 0,37701 400,368
9,60054 1055 5006,5 0,49957 0,34851 0,10058 0,38015 402,812
9,86715 1045 5019.5 0,51610 0,35715 0,10194 0,38350 405,221

10,13280 1055 5052,0 0,55262 0,36579 0,10529 0,38644 407,597
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Tabelul 70. Simulares reactorului la: To = 755» T = 1055;
5; P = 50-, D =0,102; d = 0,010;^Wo=11,4987

Nr. 
pa£> z T AH <£ ^3 A yxio4 kt

1 0 755
2 4,97191 765 7025,3 0,16587 0,15965 0,06080 0,29707 504,022
5 5,25491 775 5750,5 0,17650 0,17101 0,06202 0,50053 506,915
4 5,50695 785 5917,5 0,18955 0,18276 0,06527 0,50591 509,922
5 5,78829 795 4090,0 0,20297 0,19487 0,06451 0,30729 512,8°9
6 6,07906 805 4266,5 0,21725 0,20750 0,06575 0,51067 515,782
7 6,57946 8I5 4447,4 0,25215 0,22002 0,06700 0,51405 518,655
8 6,68968 825 4655,2 0,24767 0,25299 0,06824 0,51745 521,458
9 7,00980 855 4822,0 0,26586 0,24615 0,06948 0,52081 524,188

10 7,54017 845 5017,8 0,28071 0,25948 0,07075 0,52419 526,894
11 7,68084 855 5216,5 0,29825 0,27290 0,07197 0,52757 529,548
12 8,05195 865 5418,8 0,51642 0,28655 0,07521 0,55095 352,159
15 8,59557 875 5621,1 0,55528 0,29977 0,07446 0,53455 334,736
14 8,76544 885 5852,9 0,55482 0,51510 0,07574 0,33773 337,398
15 9,15655 895 5859,6 0,57457 0,52645 0,07698 0,54112 339,848
16 9,54071 905 6456,1 0,59592 0,55918 0,07852 0,54451 342,709
17 9,94597 915 6465,5 0,41746 0,55178 0,07956 0,54791 545,060
18 10,54610 925 6491,2 0,45900 0,56459 0,08080 0,55150 547,590
19 10,74720 955 6516,5 0,46054 0,57699 0,08204 0,55470 549,684
20 11,14720 945 6541,4 0,48208 0,58960 0,08528 0,55809 551,941
21 11,54620 955 6565,5 0,50562 0,40220 0,08452 0,56149 554,165
22 11,94420 965 6589,5 0,52516 0,41481 0,08576 0,56488 556,551
25 12,54110 975 6612,7 0,54670 0,42741 0,08701 0,56826 558,554
24 12,75670 985 6654,8 0,56824 0,44002 0,08829 0,57156 560,925
25 15,15110 995 6657,5 0,58978 0,45262 0,08957 0,57487 565,257
26 15,52440 1005 6679,0 0,61152 0,46525 0,09085 0,57817 565,557
27 15,9164 1015 6699,6 0,65286 0,47785 0,09214 0,58148 567,825
28 14,50720 1025 6720,5 0,65440 0,49044 0,09542 0,58478 570,056
29 14,69690 1055 6740,40,67594 0,50504 0,09470 0,58809 572,259
50 15,0854 1045 6759,5 0,69748 0,51564 0,09598 0,59159 574,429
51 15,47290 1055 6779,0 0,71902 0,52825 0,09726 0,594703* 576,570
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Tabelul 71* Simulares reactorului la: TO=755» T=1O55; 0 =
Pa 50|D= 0,102; d= 0,010;J)Wo= 11,4987 2

Nr. 7 paa Z

o 
1 
2
5 
4
5 
6
7 
8
9 

IO 
11 
12 
15 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
25 
24 
25 
26 
27 
28 
29 
50

4■104 ktT

0 
5,92068

755
765 8187,8

0
0,18652

0
0,18195 0,05974 0 29824 297,650

6^22829 775 4294,0 0,20056 0,19486 0,06095 0 5OI75 500,457
6,54604 785 4478,6 0,21526 0,20820 0,06215 0 5O5I5 505,549
6,87414 795 4668,1 0,25065 0,22195 0,06557 0 50857 506,208
7,21269 8O5 4861,0 0,24667 0,25602 0,06459 0 5II99 509,014
7,56185 815 5057,6 0,26540 0,25045 0,06581 0 5154I 511,770
7,92171 825 5258,5 0,28082 0,26511 0,06705 0 51884 514,476
8,29227 855 5460,2 0,29891 0,28000 0,06825 0 52226 517,128
8,67582 845 5668,4 0,51771 0,29506 0,06946 0 52568 519,756
9,06618 855 5875,5 0,55719 0,51022 0,07068 0 529IO 522,289
9,46956 865 6087,4 0,55757 O,525zC 0,07190 0 55252 524,797
9,88567 875 6297,5 0,57821 0,54054 0,07512 0 55594 527,282

10,50840 885 6509,8 0,59975 0,55556 0,07457 0 55957 529,841
10,74560 895 6719,2 0,42191 0,57058 0,07561 0 54281 552,545
11,18870 905 6924,6 0,44470 0,58491 0,07686 0 54624 554,792
11,64560 915 7126,9 0,46810 0,59907 0,07810 0 54967 557,190
12,09750 925 7156,2 0,49150 0,41525 0,07951 0 555IO 559,452
12,54990 955 7185,0 0,51490 0,42758 0,08055 0 55655 541,678
15,00140 945 7215,5 0,55850 0,44154 0,08175 0 55997 545,868
15,45170 955 7240,8 0,56170 0,45570 0,08297 0 56540 546,025
15,90110 965 7268,5 0,58510 0,46986 0,08419 0 56685 548,147
14,54950 975 7294,6 0,60850 0,48401 0,08541 0 57024 550,286
14,79610 985 7520,2 0,65189 0,49817 0,08667 0 57560 552,587
15,24160 995 7545,8 0,65529 0,51255 0,08794 0 57695 554,854
15,68590 1005 7570,7 0,67869 0,52649 0,08920 0 58050 557,086
16,12880 1015 7594.4 0,70209 0,54065 0,09046 0 58565 559,287
16,57050 1025 7416 TL 0,72549 0,55480 0,09172 0 58700 561,455
17,01100 1055 7441,1 0,74889 0,56896 0,09298 0 59055 565,592
17,45020 1045 7464,5 0,77229 0,50512 0,09424 0 59570 565,699
17,88850 1055 7485,4 0,79569 0,59728 0,09550 0 59705 567,777
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Tabelul 72. Slmularea reactorului la:T0=755î 1^1055; x^ 0 = 4;
P = 30; D = 0,102; d = 0,0102;^We= 10,213 2

Nr. 
pas Z T AH Ä /¿.104 kt

0 0 755 — 0 0 —
1 5,87611 765 5275,4 0 ,14004 0 ,15616 0,06229 0 ,29545 283,048
2 4,08544 775 2875.2 0 ,15074 0 ,14589 0,06554 0 ,29884 285,767
5 4,30230 785 3008,5 0 ,16197 0 ,15594 0,06482 0 ,50216 288,610
4 4,52692 795 3146,2 0 ,17574 0 ,16651 0,06609 0 ,50549 291,406
5 4,7594e 8O5 3288,0 0 ,18607 0 ,17695 0,06757 0 ,50881 294,1?3
6 5,00018 8I5 5434,5 0 ,19898 0 ,18784 0,06865 0 ,51215 296,854
7 5,24926 825 3585.8 0 ,21247 0 ,19894 0,06992 0 ,51545 299,508
8 5,50687 855 5740,8 0 ,22655 0 ,21021 0,07120 0 ,51878 302,116
9 5,77555 845 3902,6 0 ,24125 0 ,22162 0,07248 0 ,52210 304,683

10 6,04884 855 4067,8 0 ,25657 0 ,25511 0,07576 0 ,52542 507,203
11 6,55558 865 4238,5 0 ,27252 0 ,24464 0,07504 0 ,52875 309,680
12 6,62771 875 4412,8 0 ,28912 0 ,25615 0,07652 0 ,55207 512,139
15 6,95145 885 4595,6 0 ,30638 0 ,26754 0,07765 0 ,55541 314,666
14 7,24490 895 4778,6 0 ,52430 0 ,27881 0,07895 0 ,55876 517,145
15 7,56808 905 4964,3 0 ,54290 0 ,28986 0,08026 0 ,34210 519,575
16 7,90123 915 5155,6 0 ,56217 0 ,50064 0,08157 0 ,34544 321,964
17 8,24437 925 5548,9 0 ,58212 0 ,51107 0,08288 0 ,54878 324,308
18 8,58649 955 5568,6 0 ,40207 0 ,52151 0,08415 0 ,55215 326,470
19 8,92761 945 5587,8 0 ,42202 0 ,55194 0,08542 0 ,55547 528,598
20 9,26779 955 5407,0 0 ,44197 0 ,54258 0,08669 0 ,55881 550,692
21 9,60696 965 5424,8 0 ,46192 0 ,55281 0,08796 0 ,56215 552,754
22 9,94516 975 5443,0 0 ,48187 0 ,56524 0,08924 0 ,56547 554,832
23 10,28220 985 5460,0 0 ,50182 0 ,57568 0,09055 0 ,56871 557,062
24 10,61810 995 5477,1 0 ,52177 0 ,58411 0,09187 0 ,57195 559,261
25 10,95280 1005 5494,1 0 ,54172 0 ,59455 0,09518 0 ,57519 341,427
26 11,28650 1015 5509,9 0 ,56167 0 ,40498 0,0944-9 0 ,37844 543,563
27 11,61900 1025 5525,5 0 ,58162 0 ,41542 0,09580 0 ,38168 345,668
28 11,95050 1035 5540,7 0 ,60157 0 ,42585 0,09711 0 ,58492 547,743
29 12,28100 1045 5555,6 0 ,62152 0 ,45628 0,09842 0 ,38816 549,789
50 12,61030 1055 5569,8 0 ,64148 0 ,44672 0,09975 0 ,59140 551,807
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Tabelul 75* ßimularea reactorului la: T =755» £=1055; x£ ~= O npU
P = JO; D= 0,102; d = 0,0155;10,213

Nr. 7
pae z

o 
1 
2 
5 
4 
5 
6 
7 
8 
9 

IO 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
25 
24 
25 
26 
27 
28 
29 
50

T AH
4

0
3,63248

755
765 5275,4

0
0,14004

0
0,15616 0 ,06229 0 ,29545 302,032

3,82865 775 2875,2 0,15074 0,14589 0 ,06354 0 ,29884 304,934
4,05187 785 5008,3 0,16197 0,15594 0 ,06482 0 ,30216 307,967
4,24238 795 3146,2 0,17574 0,16651 0 ,06609 0 ,50549 310,951
4,46051 8O5 5288,0 0,18607 0,17695 0 ,06757 0 ,50881 515,882
4,68589 815 5454,5 0,19898 0,18784 0 ,06865 0 ,51215 516,764
4,91952 825 5585,8 0,21247 0,19894 0 ,06992 0 ,51545 519,597
5,16075 855 3740,8 0,22655 0,21021 0 ,07120 0 ,31878 322,379
5,41046 845 3902,6 0,24125 0,22162 0 ,07248 0 ,32210 325,118
5,66863 855 4067,8 0,25657 0,255H 0 ,07576 0 ,52542 327,807
5,95548 865 4238,5 0,27252 0,24464 0 ,07504 0 ,32875 530,451
6,21112 875 4412,8 0,28912 0,25613 0 ,07632 0 ,35207 535,075
6,49575 885 4595,6 0,50638 0,26754 0 ,07763 0 ,53541 335,770
6,78952 895 4778,6 0,52430 0,27881 0 ,07895 0 ,53-876 553,416
7,09259 905 4964,3 0,34290 0,28986 0 ,08026 0 ,34210 541,009
7,40459 915 5155,6 0,56217 0,30064 0 ,08157 0 ,54544 543,559
7,72616 925 5348,8 0,58212 0,3H07 0 ,08288 0 ,34878 >46,060
8,04678 955 5368,6 0,40207 0,32151 0 ,08415 0 ,35215 548,567
8,56646 945 5587,8 0,42202 0,35194 0 ,08542 0 »355z<7 550,637
8,68525 955 5407,0 0,44197 0,54258 0 ,08669 0 ,55881 352,872
9,00511 965 5424,8 0,46192 0,55281 0 ,08796 0 ,56215 355,073
9,52005 975 5443,0 0,48187 0,56524 0 ,08924 0 ,36547 357,289
9,65588 985 5460,0 0,50182 0,57568 0 ,09055 0 ,56871 359,670
9,95064 995 5477,1 0,52177 0,58411 0 ,09187 0 ,57195 562,016

10,26440 1005 5494,1 0,54172 0,59455 0 ,09518 0 ,37519 364,328
10,57710 1015 5509,9 0,56167 0,40498 0 ,09449 0 ,37844 566,606
10,88870 1025 5525,5 0,58162 0,41542 0 ,09580 0 ,38168 568,852
11,19940 1055 5540,7 0,60157 0,42585 0 ,09711 0 ,38492 371,066
11,50900 1045 5555,6 0,62152 0,45628 0 ,09842 0 ,38816 373,230
11,81770 1055 5569,8 0,64148 0,44672 0 ,09975 0 ,59140 375,404
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Tabelul 74. Simulares reactorului la: To=755î T=1055; x^q: 

Pa 50; D» 0,102; d= 0,0204; jOWq=10,215

Nr. 
pas

Z T AH A yU 104 kt

0 0 755 - 0 0 MV —
1 3,784e? 765 5275,4 0,14004 0 ,15616 0,06229 0 ,29545 289,874
2 3,98923 775 2875,2 0,15074 0 ,14589 0,06554 0 ,29884 292,659
5 4,20098 785 5008,5 0,16197 0 ,15594 0,06482 0 ,50216 295,571
4 4,42051 795 5146,2 0,17574 0 ,16651 0,06609 0 ,50549 298,454
5 4,64759 8O5 5288,0 0,18607 0 ,17695 0,06757 0 ,50881 501,248
6 4,88242 8I5 5454,5 0,19898 0 ,18784 0,06865 0 ,51215 504,015
7 5,12564 825 5585,8 0,21247 0 ,19894 0,06992 0 ,51545 506,752
8 5,57718 855 5740,8 0,22655 0 ,21021 0,07120 0 ,51878 509,405
9 5,65759 845 5902,6 0,24125 0 ,22162 0,07248 0 ,52210 512,051

10 5,90658 855 4067,8 0,25657 0 ,25511 0,07576 0 ,52542 514,612
11 6,18442 865 4258,5 0,27252 0 ,24464 0,07504 0 ,52875 517,149
12 6,47162 875 4412,8 0,28912 0 ,25615 0,07652 0 ,55207 519,668
15 6,76819 885 4595,6 0,50658 0 ,26754 0,07765 0 ,55541 522,254
14 7,07428 895 4778,6 0,52450 0 ,27881 0,07895 0 ,55876 524,794
15 7,58985 905 4964,5 0,54290 0 ,28986 0,08026 0 ,54210 527,282
16 7,71515 915 5155,6 0,56217 0 ,50064 0,08157 0 ,54544 529,750
17 8,05021 925 5548,9 0,58212 0 ,51107 0,08288 0 ,54878 552,151
18 8,58427 955 5568,6 0,40207 0 ,52151 0,08415 0 ,55215 554,544
19 8,71756 945 5587,8 0,42202 0 ,55194 0,08542 0 ,55547 556,525
20 9,04592 955 5407,0 0,44197 0 ,54258 0,08669 0 ,55881 558,668
21 9,58071 965 5424,8 0,46192 0 ,55281 0,08796 0 ,56215 540,780
22 9,71094 975 5445,0 0,48187 0 ,56524 0,08924 0 ,56547 542,907
25 10,04000 985 5460,0 0,50182 0 ,57568 0,09055 0 ,56871 545,192
24 10,56800 995 5477,1 0,52177 0 ,58411 0,09187 0 ,57195 547,455
25 10,69490 1005 5494,1 0,54172 0 »59455 0,09518 0 ,57519 549,662
26 11,02070 1015 5509,9 0,56167 0 ,40498 0,09449 0 ,57844 551,849
27 11,54540 1025 5525,5 0,58162 0 ,41542 0,09580 0 ,58168 554,005
28 11,66910 1055 5540,7 0,60157 0 ,42585 0,09711 0 ,58492 556,150
29 11,99170 1045 5555,6 0,62152 0 ,45628 0,09842 0 ,58816 558,225
50 12,51540 1055 5569,8 0,64148 0 ,44672 0,09975 0 ,59140 560,292
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Tabelul 75« Simularea reactorului, folosind ecuaVia lui Leva 
pentru KT, lai TQ = 755 K, T = 1055 K; X° 0 = 4; 
P = 50 all D = 0,102 mi d = 0,016 m; 2 

2P Wo « 10,213 kg/m^s

Nr. Z T AH A io4 Kmpac1 T

0 0 755 — —
1 2 42387 765 5273,4 0,14004 0 ,13616 0,06229 0,29545 452,634
2 2 55477 775 2875,2 0,15071 0 »14589 0,06354 0,29884 456,982
5 2 69038 785 3008,3 0,16197 0 »15594 0,06482 0,30216 461,529
4 2 83084 795 3146,2 0,17374 0 ,16631 0,06609 0,30549 466,000
5 2 97626 80 5 3288,0 0,18607 0 »17694 0,06730 0,30881 470,394
6 5 12678 815 5454,5 0,19798 0 ,18784 0,06860 0,31213 474,712
7 5 28254 825 3585,8 0,21124 0 ,19894 0,06990 0,31545 478,958
8 5 44363 855 3740,8 0,22655 0 ,21021 0,07120 0,31878 483,128
9 5 61028 845 3902,6 0,24125 0 ,22162 0,07248 0,32210 478,232

10 5 78254 855 4067,8 0,25657 0 ,33311 0.07376 0,32>42 491,262
11 5 96061 865 4238,5 0,27252 0 ,24464 0,07504 0,32875 495,223
12 4 14453 875 4412,8 0,28912 0 ,25613 0,07632 0,33207 499,156
15 4 35*44 885 4593,6 0,30638 0 ,26754 0,07763 0,33521 505,196
14 4 55049 895 4778,6 0,32431 0 ,27882 0,07895 0,33876 507,161
15 4 75256 905 4964,3 0,34290 0 ,28986 0,08026 0,34210 511,046
16 4 94091 915 5155,6 0,36217 0 ,30064 0,08157 0,54544 514,8t>3
17 5 15548 925 5348,9 0,38212 0 ,31107 0,08288 0,34878 518,616
18 5 56945 935 5368,6 0,40207 0 ,32151 0,08415 0,35213 522,073
19 5 58274 945 5387,8 0,42202 0 ,33194 0,08542 0,35547 525,475
20 5 79546 955 5407,0 0,44197 0 ,34238 0,o8669 0,35881 528,825
21 6 00756 965 5424,8 0,46192 0 ,35281 0,08796 0,36215 532,123
22 6 21905 975 5443,0 0,48187 0 ,36324 0,08924 0,36547 535,444
23 6 42979 985 5460,0 0,50182 0 ,37368 0,09055 0,36871 539,012
24 6 63983 995 5477,1 0,52177 0 ,38411 0,09187 0,37195 542,528
25 6 84918 1005 5494,1 0,54172 0 ,39455 0,09318 0.37519 545,992
26 7 05785 1015 5509,9 0,56167 0 ,40498 0,09449 0,37844 549,407
27 7 26578 1025 5525,3 0,58162 0 ,41542 0,09580 0,38168 552,772
28 7 47307 1035 5540,7 0,60157 0 0,09711 0,38492 556,091
29 7 07971 1045 5555,6 0,62152 0 f43b28 0,09842 0,38816 559,364

7 00508 1055 5569,8 0,04148 0 ,44672 0,09973 0,39140 562,591
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Tabelul 80» Val orli e 4P/1 calculate cu ecuatia lui 
ROSR [200,209,210 ]

nr/h
% 
m/a

d vt 0
A AP/L_____________

N/m2 .m mmHgO/m

2,0 0,0775 82,651 39,848 18,048 1,839

4,0 0,1551 165,302 29,914 54,157 6,520

6,0 0,2326 247,900 26,072 106,415 10,847

8,0 0,3102 330,605 23,980 174,036 17,740

10,0 0,3878 431,309 22,636 256,673 26,164

12,0 0,4653 495,907 21,689 354,268 36,113

14,0 0,5429 578,612 20,978 466,425 47,546

16,0 0,6205 661,316 20,372 591,349 60,280

18,0 0,6980 743,914 19,972 734,116 74,833
20,0 0,7755 826,512 19,557 885,837 90,299

Tabelul 81«» Valorile calculate ale lui AP/L, eu relatia
lui BROWNELL [208,210,211J .

VJ *e A A AP/L_______
nr/h m/a y N/nr «m mmHgO/m

2,0 0,0775 3719,289 0,0474 9,666 0,985

4,0 0,1551 7212,110 0,0395 31,776 3,239
6,0 0,2326 11155,496 0,0350 64,308 6,555

8,0 0,3102 14877,192 0,0331 99,020 10,093
10,0 0,3878 18598,888 0,0313 154,624 15,761

12,0 0,4653 21650,350 0,0301 216,920 22,112
14,0 0,5429 25261,109 0,0291 281,644 28,709
16,0 0,6205 29759,180 0,0282 357,689 36,461
18,0 0,6980 33476,080 0,0276 441,634 45,018
20,0 0,7755 37192,980 0,0267 544,353 55,489
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Tabelul 62» Valorile calculate ale lui 4p/J cu relatiu 
lui LEVA çi colab. ^213,214].

31 nr/h
w. 

m/e
n A 21 P/Lo

N/m ,m ram H^O/rn

2 0,0775 82,095 1,640 3,00 3,739 0,381

4 0,1551 164,190 1,780 2,60 8,886 0,905
6 0,2326 246,390 1,860 2,40 18,425 1,878

8 0,3102 328,590 1,880 2,10 29,326 2,989

10 0,3878 <10,790 1,900 2,00 46,396 4,729
12 0,4653 429,889 1,910 1,80 57,869 5,899

14 0,5429 575,090 1,918 1,50 68,657 6,998

16 0,6205 657,180 1,925 1,30 75,466 7,692

18 0,6980 739,380 1,931 1,10 80,801 8,236

20 0,7755 821,482 1,937 0,95 86,396 8,80 6

Tabelul 83« Valorile lui △ P/L calculate cu relamía
lui ERGUN [ 208,210,215,216,,217,218J •

31 nr/h
«o 

m/e
dP

À1
4 P/L________

N/m¿ »in nun H^O/m

2,0 0,0775 111,26 3,098 5,831 0,594

4,0 0,1551 222,52 2,424 18,250 1,860

6,0 0,2326 333,70 2,199 37,244 3,796

8,0 0,3102 445,04 2,087 62,853 6,407
10,0 0,3878 556,37 2,019 95,059 9,690

12,0 0,4653 667,56 1,975 133,807 13,639
14,0 0,5429 778,89 1,942 179,197 18,266

16,0 0,6205 890,08 1,918 231,186 23,566

18,0 0,6980 1001,41 1,899 289,686 29,529
20,0 0,7755 1112,60 1,885 354,768 36,164
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Tabelul 84. Valorile lui 4 P/L calculate cu relatia 

lui BRÄUER [224] •

8
t5 
m'/h

Wo 
m/a

A 4P/L____________0N/m «m mm HgO/m

2 0,0775 41,519 5,362 10,094 1,028

4 0,1551 82,999 3,557 26,782 2,730

6 0,2326 124,470 2,955 50,038 5,100

8 0,3102 165,999 2,654 80,338 8,189

10 0,3878 207,526 . 2,472 116,390 11,864

12 0,4653 248,999 2,352 159,388 16,247

14 0,5429 290,525 2,266 209,044 21,309

8Ü 0,6205 331,999 2,202 265,323 27,046

18 0,6980 373,525 2,151 328,056 33,441

20 0,7755 414,999 2,111 397,420 40,512

Tabelul 85« Valorile lui 4P/L calculate cu relamía 

lui MENTA §1 HAWLEY [ 208,210,225] •

3T 
nr/h

Wo 
m/s

A 4P/1
mm HgO/m

2 0,0775 96,747 3,300 7,140 0,727

4 0,1551 193,495 2,525 21,852 2,227
6 0,2326 290,173 2,267 44,120 4,497
8 0,3102 386,956 2,137 73,995 7,542

10 0,3878 483,800 2,060 109,207 11,132
12 0,4653 580,486 2,008 156,432 ’ 15,945
14 0,5429 677,295 1,971 209,033 21,308
16- 0,6205 773,913 1,943 269,144 27,435
18 0,6980 870,434 1,922 336,917 34,344

20 0,7755 967,478 1,905 412,148 42,013

BUPT



Tabelul 86 • Valorile lui A WL calcolate cu Telarla

lui ENGLAND GUNN [ 227].

,TT 
nr/h

wA P -wJo d
4 JP/L________o 

m/s 2N/m «m rara H^O/m

2 0,0775 82,651 32,622 14,775 1,506

4 O,1S51 165,302 24,555 44,487 4,535

6 0,2326 247,990 21,622 88,104 3,931

8 0,3102 330,605 20,086 145,566 14,833

10 0,3878 431,309 18,961 214,753 21,891

12 0,4653 495,907 18,467 301,113 30.694

14 0,5429 578,612 17,990 399-345 40,703

16 0,6205 661,316 17,632 511,279 52,118

18 0,6980 743,914 17,347 636,505 64,883

20 0,7755 826,512 17,118 775,329 79,034

Tabelul 87• Valorile lui A P/L calcolate cu relatia recorarmdata
de càtre HYMAU £60] cu relatia indicata de RASERÒ]

VT 

m^/h

wo

m/s

Ecuatia Hyman 
L_______________

- ucuatie Race
T

N/m2.m mm Hg0/m N/m2/m rara IL^O/ra 
c.

2 0,0775 2,033 0,207 22,482 2,292
4 0,1551 8,131 0,828 83,917 CD

 
V
)

6 0,2326 18,286 1,864 181,228 18,474
8 0,3102 32,524 3,315 313,176 31,924

10 0,3878 50,831 5,181 478,656 48,792
12 0,4653 73,178 7,459 676,652 68,975
14 0,5429 99,622 10,155 904,532 92,205
16 0,6205 130,136 13,265 1169,180 119,182
18 0,6980 164,675 16,786 1462,164 149,048
20 0,7755 203,273 20,721 1786,359 182,095
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