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Industria coimicd din {ars noastrd s-a dezvoltat, in spe-
cial .dvpl Cougruswi .1 TX-~lea, intr-un ritm fird precedent,
ajungind i.vizl uaa diz ramurils de bazd ale economiel nationale.
Productia fizic# a industrieil chimice din anul 1980 este mai ma-
re de 300 ori decit cea din anul 1938 gl de peste 12,3 ori mail
mare decit in anul 1965. Datoritd acestel dezvoltadri rapide,
Reménia ocupd locul 10 in lume la productia chimicd globala,
locul 6 la prelucrares gazelor naturale, locul 8 la soda causti-
~#, Jecul 10 la cauciuc sintetic gi locul 13 la fire gi fibre
~4‘ntetice /1-4/. Productia fizicad, pe categorii de produse, a
cuescut in anul 1980 faté de 1965, astfel: ingrégéminte chimice
100% - de 14,5 ori, ceuciuc sintetic - de 11 ori, materiale gi
ris5ini sintetice ~ de 10 ori, fire i fibre chimice - de 8,2
ori, (<.ometice - de 8 ori, detergenti - de 7,8 ori, medicamente
~ de 5,5 oril, acid sulfuric - de 4,4 ori, lacuri gl vopsele -
de 4 ori, anvelope - de 2,9 ori etc. /3/.

Dezvoltarea puternica, preponderentd, a industriei de
‘ngrisfiminte chimice din Roménia a fost determinatd de doi fac-
tori esentiall /3/: necesitatea modernizirii si intensificirii
#rricrlturiil sl valorificarea pe aceastd cale a gazulul metan,
rteul metan esto transformat in‘hidrogen necesar sintezel amo-
niaculuil care este upol utilizat la obyinerea altor compusi cu
uz0% 51 In special a ingrasamintelor cu azot. Productia de amo-
niac ¢in Roménia a crescut de la 0,265 miliocane tone, in 1965,

\ £ ,0'3 mwilioans tone in 198U, realizindu-se in special dupd

Goul iY/C, 1o tnstalayii de mare capacitate (300.000 t/an) pe

voolipura licle.
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Ministerul Industriei Chimice si Centrala industriald
de ingrigéminte chimice s-au preocupat continuu de operarea
optimald a acestor instalafil gl perfecf{ionarea lor. In cadrul
acesator preocupdri centrala a solicitat gi colaborarea cate-
drei TSAMC de la I.P. Iagi. Aceastd colaborare, pe baza de con~
tracte de cercetare gtiintificd, inceputd in anul 1973, conti-
nuad gi astaci.

Cercetiirile de inginerie chimicd asupra proceselor din
liniile de amoniac de la C.I.C. Turnu Mégurele, C.I.C. Platra
Noamt §1 C.C.Craiova, efectuate in cadrul acestor contracte
au relevat dous aspecte care au determinat alegerea temel aces-
tei lucrdri: importanta deosebitd a procesului de conversie a
metanului in cadrul liniei de ob{inere a amoniacului gi stadiul
actual llmitat de cercetare a acestul proces din punctul de ve-
dere al ingineriel chimice. In liniile nol de amoniac conversia
metanulul se face in dou#d trepte: iIn prima treaptd are loc con-
versla cataliticd a metanulul cu vapori de ap&d ilar in treapta
a doua B8e introduce gl aer nececar pentru obt{inerea amesteculul
hidrogen-azot. Cercetérile efectuate in aceastd lucrare se re-
Terd in primul rind la procesul de conversie cataliticd a me-
tanuluil cu vapori de apd numit gl "reformare" primard. Acolo
unde este necesar se studiazi sl aspectele specifice care apar
in cazul in care aldturi de metan sint prezente gi hidrocarburi
Superioare. De asemenea se studiaz¥, prin intermediul bilantu~-
rilor, influenta prezentei dioxidului de carbon din amestecul
Letan-abut asupra performangelor procesului. Acest dioxid de
carbom poate proveni fie din gazele naturale sirace in metan,
fle introdus intentionat in scopul economisirii aburului. Date-—

le prezentate asupra acesteil variante a procesului - conversia
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metanului ¢a vapYeli de apa si dicxid de carbon - pot fi folosi-
te la proiectarsa unua procedeu modificat de obfinere a gazu-
lui de sintezd, searlicas inci la scard industriala.

Prezenta ln:rars cuprinde 10 capitole in cadrul a 180 de
pagini care includ 58 figuri, 88 tabele gi 233 indicatii bibllo-
grafice. O parte din tabele ss prezintd in anexele.I-V pentru a

nu fragmenta leciura textului.

In capitolul 1 se evidentiaz& faptul cd8 procesul de con-
varsie a metanuluil cu vapori de apd este principala verigd din
lantul de procsse car6 iuc la valorificarea supericara é aces~-
tuia. Be prezintd sintetic prcdusels ce se pot obtine direct
¢.a metan pre;um gi din componen-ele principale rezultate la
conversia acestula: H2, co, 002, Procesul are gi importante
perspectives la transportul czdldurii, siderurgia nucleard etc.
Se pre-inta stadiul actual al cercetarii procesului potrivit
lucrdarilor existente in literature de specialitate gi se evi-

dontiazd contributiile originale aduse in lucrare.

o

In capitolul 2 se stabilesc modelele matematice de bilany
de masd, primare §i1 secundare, sub forma ecuagiilor algebrice,
pentru procesul de conversie a metanului in cele trei variante
cooncloglecesy metaa~abur, metan-hidrsearburi superioare-abur,
netan-dioxid de carhon-abur. lcuafiile se gtabilesc intr-o for-
ma care permite utilizarea lor atit la controlul func{ionarii
lnuce:elbr industriale, la analizs destagurarii proceselor de
*ecailibru cit si la aescrierc: matematica generala a procesulul,
Medelels watwiotice de tiluntg 1n forma secundari au o deosebitid
l.portenta practicd deoarece agvidentiazd direct parametril care

Lrotecie feterminayl la de.i. e+ din reactor pentrua controlul pro-

v Sulul.
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In capitolul 3 se stabilesc modelele matematice de bilaw,
termic ale procesului in cele treil variante. Aceste ecuafii se
atabilesc intr-o formd originald, propice utilizarii calcula-
rorului. kle exprimi direct dependenta consumului total si al
~cnsumulul specific de caldurd in proces, de parametrii tehnoio-
+1c1 18 care lucreazd reactorul. Luind in consideratie $i pro-
cesul de combustie care furnizeaza aceastd cidldurd in exterio-

.1 reactorulul, se stabilesc ecuafiile cu care se determina
- -iwul specific de combustibil. Drept combustibil se conside-
i «cul metan, gaze de purjd rezultate de la ciclul de sinteza

4 nizoalul sau amestecuri de gaz metan - gaze de purja.

Capitolul 4 este consacrat analizel la calculator pe baza
modelulul matematic al desfdsuririi procesului la echilibru.
Pentru flecare din cele trei variante ale procesului se stabi-
laste modelul matematic al desfagurarii acestula la echilibru.
Aceste modele sint sisteme complexe de ecuatii algebrice neli-
tlare care se rezolva la calculator prin variante originale ale
Dotodelor existente obyinindu-se date noi, inexistente in lite-
ratura. valorile gradelor de tranaformare teoretice astfel ob-
Yiuute sint tabelate gi analizate cu ajutorul diagramelor.

kezolvarea simultan¥d a modelelor matematice de bilant de
Bas< 31 de caldurd, la echilibru, a permis evidentierea, pentru
Friwma aaté, a unor seturi de parametri optimi care minimalizea-
28 consumul de cdldurd in procesul de conversie a metanului cu
vapori de apX. .

Datele obyinute au permis, de asemenea, desprinderea unor
concluzil criginale - in privinta modului in care influenteazéa

i1=zenta uioxidului de carbon si (sau) a hidrocarburilor supe-

ricusre asupra performantelor reactorului.
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In capitolul 5 se verificd velabilitatea modelelor matoe-
matice de bilanf de masd gi cdldura stabllite, la scara indus-
triald, utilizind datule experimentale obtinute pe perloade de
12 zile ia treil instalatil de fabricare a amoniacului prin con-
versia metunului gi respectiv a gazului natural cu vapori de
apd. Se etabilesc parametrii care Srebuie determinatl pentru
concretizarea bilanjurilor, s2 analizeazd statistic valorile
experimentale ale acestor parametri. Ecuaf{iile bilantului de ma-
38 Be verificd comparind valorile fraotiilor molare raportate
la gazul "uscat”, pentru trel componente care se determina di-
rect, cu cele caloulate. Ecuatiile bilanfului termic se verifi-
¢ comparind consumul de combustibil calculat cu cel miasurat.

Dup& aceastd verificare s-au comparat bilan;urile teore~
tice cu cele reale prin intermediul gradelor de transformare.
Pentrv toate instalatille s-a constatat c& procesul decurge
practic la echilibrul chimic. Aceastd concluzie, deosebit de
importantd, indicd faptul cd procesul industrial se desfdsoara
dupa un model macrocinetic de transfer de cdldurd. Pe baza ace-
leagi concluzil, s-au furnizat instslatiilor analizate nomogra-
me care permit controlul tunctiondrii reactoruluil de reformare,

determinarea gradului de imbatrinire a catalizatorului.

In capitolul 6 se analizeazd modelele macrocinetice posi-
bile luind In consideratie atit procesele de transformare sgi
trunsfer de masa cit g1 cele de transformare gi transfer de
caldurd. Se trace 0 anallzé ampla a datelor existente in litera-
tura asupra coeticlentilor acestor modele. Se aprofundeaza in
Spoclal literatura concsacratd transferului de caldur& in reac-

toirele catalitice tupulsre cu strat fix. Ecuafiile existente

5 procinta sintesic, sub form& ae tabele urmate de analize
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critice.
Pe baza concluziilor din capitolul 5, se presupune ca

procesul se desfigoard dupd modelul macrocinetic combinat:
transfer de caldur#d de la peretele reactorulul la stratul de
catalizator. Date cu privire la coeficientul global de transfcr
de cdldurd, cefinit prin ecuafia acestul model macrocinetic,
exista in literasuri dar nu sint obyinute in condifiile in

care lucreazid un reactor tubular de reformare. De aceea se de-
terninad coeficientul global de transfer termic utilizind o in-
stalatie proprie ce constituie un model fizic al reactorului
1ucestrial. Metoda folositda si datele obtinute sint prezentate
in capitolul 7. Instalatia conceputa cuprinde un tub care are
acelasi diametru cu al reactorului industrial multiplu, umplus
cu catalizator industrial de reformare si cu lungimea mai mare
decit"lungimea de intrare"™ necesari stabiliziarii regiwului ter-
mic. Sistemul de masurare a temperaturilor s-—a conceput astfel
incit s& diminueze cit mal mult erorile. Rezultatele obtinute
8~au corelat sub forma unel ecuatil criteriale si s-au comparat
cu datele existente in literaturd. Ecuatia proprie stabilitX

este utilizatd la concretizarea modelului matematic.

In capitolul 8 se stabilegte modelul matematic al proce-
suiui,‘bazat.pe modelul macrocinetic combinat de transfer de
caldurd al cdrui coeficient se determini cu relatia proprie
stabilita.

Modelul astfel concretizat pentru reactorul tubular de
retoruare (considerind un singur tub cu catalizator) se veri-
fica prin cowpararea lungimii tubului §1 a profilurilor concen-
tratieli $i temperaturii calculate, cu cele misurate. Modelul

vorificat vste apoi utilizat la analiza la calculator a in-
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fluentei puraaciziicye wugss volumalui do cevalizator necssar
sl asupra gracelor de transformare realizate. Verificarea mo-
delului confirmi in scelesl timp 5i precizia ecuayiei stabllita
pentru coeficiect:) glohsl iz transfer, Modelul maéématic poate
£1 decl ur“ “-:% 15 proisctares vnor noi rcactosre da acelasgi
tip constructiv.

Pentr o 3simblare mal prsc{sé e reactorului (luind in
consideratie veria{ia presiunii pe lungimea reactorului) cit si
oantru gasirea condigiilor in care plerdsrea de presiune (si
19¢ci consumul de snergie) prin stratul de catalizator este mi-
crd, Be curedtecsd urele especte sle hidrodinamicii reactoruiuni
4= refucmere. Rezultasele sint prezentate in capitoiul 9.

I, arece 2cuagillle existente in litoraturd pentru calculul va-
riatied +33lunil pe lungimes stratuluil prezintd inconsecvente,
se fac determinsiri proprii gi, pe baza lor, se stabliegte o
nou&d e«1atle, pornind de la relatia de bilant a cantitdyii de
migcare.

Pe baza rezultatelor prezentate in capitolele 1 - 9 se
cviueuglazd, in capitolul 10, concluziile generale gi contri-
buyiile originale cu importantd teoreticd gi practica.

Lista notatiilor utilizate se prezintd final, pe capitole,

in ordinea aparitiei in text. Lucrarea se incheie cu lirta bi-

1wwliailca.
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C:ivLTCL:L i. FROLLEME GENERALE

l.1. Diractet 45 valzrifisare sipericard & gazulul natural

Pera noas(ic souPA LA ioa *runtag in lerarhia mondiald in
'‘¢ceea cu privesbe preiucrares gazului natural. Aceasta,in primul
rind, datorita rezervelor de hidrocarburi gazoase naturale, cu
peste 9Y9% wetan, care se gisesc in subsolul Transilvaniei si
unele zone subcarpatice. In amestec ocu hidrocarburile naturale
se mal ghsesc; oa impurithti, cantitédtl diferite de azot, di-
cxjid da ecarbon, hidroger su.furat sau vaporl de apd. Gazul na-
*ural <in Smia noastrd ae cel mail ridicat continut de metan
din lum¢ i Poarte putine impuritédtyi, aga cum rezultd din tabe-
lul 1, /5/.

Tabslu’l 1. Comporitia unor zdcdminte de gaze naturale

r\\ﬁompozigia

i *\\\ % hidrccarburi % impuritafi

07 % 3 \\1 )

Pacamlnt " CH, C, 05 04 05 CO, N, HZS
—

Roménia 99,5 =~ 0,1 - - - 0,4 -
-LJaRoSQBo 94'8 2«? 0’8 0.4 0’5 0.2 0.3 -
Kocraine)

ulgeria 79,6 7,4 2,7 1,4 3,6 | 0,2 5,1 -

Valoxificersaa superioard a gazulul natural se face prin
1t’lizaria sa ca materie primd pentru obyinerea unor produse
cu un inalt grad de prelucrare. Degi ponderea gazului metan
"vehnologis' a crescut mult in ultimii ani, in tara noastri cea
mai mare parts (& 75%) se utiliszeazd incd drept combustibil,
Din tebelul 2 rezultd cd, degi ponderea gazului metan in belan-
ta enorgeticd a tdril a sciézut mult in ultimul deceniu, acesta
ramine incd principala surad internd de energie primard. Redu-

cersa in continuare a consumului de gaz metan combustibil va fi
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posibild prin utilizarea extensivi a cdrbunilor gi gisturilor,
valorificarea la maximum a potentialului hidroenergetic gi valo-
rificarea unor surse neconven{ionale de energie /6/. Astfel vor
rimine cantit¥fi tot mal mari de gaz natural pentru industria
chimic¥, va cregte gradul de chimizare a acestula.

Tabelul 2. Dinamica surselor consumului de energie in Roménis,

tn perioada 1970 - 1980 /S5/

Sursa de energile 1976*5 d;g_&gga% To8D
Gaz natural 55,60 45,60 37,00
Titel 20,50 28,10 31,00
Cirbuni gi gisturi 16,70 19,60 26,00
Hidroenergie 1,70 3,50 4,40
Lemn gi alte surse 5,50 3,20 1,60

SBtiinta gl tehnologia romdneascd au deja o serie de con-
tribufil importante in directia valorificdrii superioare a ga-
zului natu:ql prin realisarea primei instalatil de negru de fum
din Euroﬁa, prima sintezd a formaldehidei si a doua instalatie
de amoniac din lume pe baz¥ de gaz metan /5/.

In viitor, valorificarea tehnologic¥ a gazului natural
trebuie efectuatd dupid un profil optim de prelucrare, in ca-
drul unor platforme cu profil larg anorganic-organioc, astfel
incit elementele primare, carbon gi hidrogen, sd se regéseascd
cel putin in proporyie de 90% in produsele finite /5/. Aceste
Platforme trebuie s¥ cuprindd dous categoril de instalatiis
instalayii principale, care produc si consum¥ gazele de sinte-
z& derivate din metan gl instalayil care prelucreazi produsele

obtinute in primele.

Produsele principale care se pot ob{ine direct din gazul
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Tabelu- R’

ue S aa

- e AT TR .

Produsa). -t ir.-

cipal A“x~r*

Acetilend

& ciankbi-.

c e

Derivagl
~ vt

LN -

Salfurs de
5.r§4_'L(;I;

cauravagl

Meera de fum

R SIS S 34

Gagz de =ir*-r34

e

-

e BAdSailwd oo

et AC apac sed omwdlng care 3¢ pOv

ooy ine diress diz

=

e o~ NN -
ORISR B I

'PQ';".’!T.::." LA

T AT IO T R VISR A

Convarsie
cotglisici.
QCxidare
paryluls

Descompunsa-

.re termica

Oxidare
nart;iald

AanenNoxi=-
dare

balogenare

conversie
cataliticd

nLltrars
c¢38s0mpunere
termicid

oxidare par-
tiald

bacterliana

Reactantdi

Produse dsrivate

H50 (+ aer)

32 y aer

=

9

0

.t &- : Y e v
saruri,
GREYIZLO

Amoniac, metanol,
alcooli superiori
etc. (Se detaliazd
in fig.l si 2).

Acetaldehidd, cloru-
réd de vinil, PVC,
acetat de vinil, vi=
nilacetilend, cloro-
pren, policloropren,
acrilati, acid acri-
lic, poliacrilati,
copolimeri etc.

cianamidé, acrilo-
nitril, poliacrilo-
nitril, metacrilat
de metil etc.

Solventi, agentl de
rédcire, aerosoli,
poliamide, polimeri.

Xantogena{i, solventli,
fungicide, ierbicide.

Nitrometan,
solvenyi.

Pigmen{i, material

de umplutury
(vuIcanizare)

Tudube Jurajersy

Gazul ds 3intsz& (CO + H,) precum gi componentele sale

se¢barute stau la baza obyinsr.i unor produse importante als in-

t1ot”1cl chimice. cu multipie utilizdri fn alte ramuri indus-

Lilaels. 1n rigurils 1 31 2 se prezintd schematic principalele
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directii de valorificare a componentelor

gazului de sintezd /7/.

SINTEZA AMONIAC

SINTEZA METANOL

‘ = INDUSTRIA
CHIMICA

HIDRODESULFURARI

oy

HIDRODEZALCHILARI

S

{benzen,naftalindg)

Alte hidrogendri

SINTEZE HIDRURI

REDUCEREA MINE-

INDUSTRIA
METALURGICA

REURILOR

SINTEZE HIDRURI

METALICE

TAIEREA METALELOR

N CONSTRUCTII
DE MASINI
L—"‘ SUDURA METALELOR
HIDROGEN
~[MOTOARE CU ARDERE
CARBURANT N INTERNA
(nepoluant)

AVIOANE,RACHETE

NERATOCARE ENERCIE

ELECTRICA SITERMICA

ENERGETICA — -

PRIN COMBUSTIE

HIDROCARBURI DE

HIDROPIROLIZA
CARBUNILOR

SUBSTITUTIE

Fig.l Prinocipelele directii de utilizare a

DESULFURARI

bidrogenulul.
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) e Sinteza
r METANQOL
Sinteza
AMONIAC
-~ Aldehide
— Cetone
— Lactone
— Hidroxialdehide
— Aldehide
halogenate
— - — Alcool etilic
- vintezo de = —Alcool butilic
7 - superiori
~ Esteri
0N+ HZ ‘ — Substante cu functii
\ duble, cetone +
. / aldehide
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Cea mal mare parte a gazulul de sinteza,ob{inut din metan,se
utilizeazd la fabrilcarea amoniacului si metanolului /8/. Impor-
tanta acestor produse va creste 1n viitor, nu numai ca produse
finite sau intermediare ale industriei chimice ¢i gl ca vector.
de energie /9/. Cel mai leftin amoniac se obfine folosind hidro-
gen care provine din gaz metan /5/, de aceea, peste 60% din hi-
drogenul obt{inut pe aceasta cale se consuma la sinteza amonia-
cului, .

Dintre procedeele de obtinere a gazului de sinteza din gaé
natural cel mal economic este transformarea catalitica a metanu-
lui cu vapori de apa la presiune /5/. In prezent, acest proces
este cel mai ieftin chiar gi pentru obtinerea hidrogenului pur

comparativ cu procedeele clasice de obfinere a acestula: oxida-

rea carbonului cu vaporl de apa, electrnliza apel, oxidarea par-

tield a hidrocarburilor.

Prin urmare, transformarea cataliticid a metanuluil cu va-
pori de apa, in gaz de sintezd, reprezintd veriga primard din
lantul de procese prin care se asigurd o valorificare superioard
a gazulul metan. Date recente din literaturd intrevéd gi alte
utiliziri, de mare perspectivd, ale acestul proces cum sinti
siderurgia nucleard /13/ gi tramsportul cidldurii /14/. In primul
caz hidrogenul obtinut se utilizeazd la reducerea directd a mi-
nereurilor, reactorul de refermare a metanuluil fiind incdlzit,
indirect, cu heliu (la 1000°C) care prela cdldura de la o cen~
trald nucleard /13/. Utilizarea ace3tul proces la transportul
cdlduril a fost incercetd de firma Haldor Topsoe /l4/ care pro-
bune un sistem de utilizare rationald a energiel produsid de cen=-
tralele'hucleare. In apropierea centralei, o instalatie de re-
formare a gazului metan cu vaporil de apd, proces puternic en-

doterm, consumd caldura reziduald a centralei, producind gaz
[ T T T SN Lol e vvinvn- b bk mmdn ~AnAniaba niTnE 1a nantrala
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consumatoare de snargle termic3d. Alci gazul de sintezi ests
transformat c¢stalitic in metan si vaporl de apd, prin procesul
invers d3 metiaizame. Fro.esul Jde metanizare are un efect ter-
mic egal =1 ds semn contrar cu cel al reformdrii. Caldura de-
gajatd la mctanizare e3te recuperatd sub formd de abur iar ga-
zul hetan este readus printr-o conductad, la instalatia de re-
formare. Acest procedeu asigura o valorificare mai buni a cal-
darii reziduals din centraiele nucleare, la distan{e mari, piler-
ierile de energie limitindu-se doar la energia consumatéd pentru
trarsportul gazelor prin conducte de la centrald la consumator

si inverz.

1.2, 5tadiul actual privind cercetarea procesului de conversie

a metanului. Cercetérile irntreprinse in ac3zastd lucrare.

Procesul de transformare cataliticd a metanului cu vapori
de apa este tratat descriptiv in unele manuale, tratate sau
mouografiil consacrate tebnologiei amoniacului, produsul esent{i-
a2l prip care esta legat azot atmosferic sub form# de ingri;&dmin-
te chimice sau alt{il derivati al azotului /15-26/. Prima insta-
Latle industrialid de obtinere a hid:rogenulul prin aceastd meto-
d& & fost construitd in anul 1930 de cdtre firma Standard 011,
la Baywey, in New Jersey /25/. Primale lucréri consacrate aces-
tui proses au apdrut mal tirziu /27-30/ g1 in special dupd saul
1960. Cercetdrile raportate in litcraturd se referd la echili-
brul reactiilor principale si secundare, de formare a carbonului
/27-38/, la ob{inerea unor catalizatori eficlienti gi rezistenti
la otrdvuri /39-42/, la cinetica reactiilor principale /43-57/
precum 51 la modelarea $i proiectarea reactorului /58-67/.

Cu privire 1la tranciormarea catalitich cu vapori de apéd
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a gazulul natural ce contine pe ling# metau 31 omologi super:-
ori (02 - 05) existd o serie de cercetdri care incearcd s&d elu-
cideze mecanismul reactiilor care au loc 168-78/. Date i mai
putine se g#ésesc cu privire la procesul de'transformare catali~
ticd a metanului cu vapori de apd in prezenta dioxiduluil de cu- -
bon /78480/.

Rezultatele cercetarilor proprii, prezentate in lucrare,

completeazdi literatuia de specialitate consacratéd acestuil proces.

Prin insisi structura lucrédrii se oferid, in acelagl timp, o neto-

da de abordare a acestui proces complex, din punctul de vedere
al ingineriel proceselor chimice unitare /81/.

Se stabilesc, in primul rind, modelele matematice de bi-
lant de masd atit in forma primaréd cit si in forma secundard,
pe baza metodel definiril gradelor de transformare. Aceste ecu-
atii sint indispensabile atit ca punct de plecare pentru descri-
erea matematicd a procesului cit gi pentru conducerea stiinti-
fica a procesului industrial prin intermediul bilan{urilor,
pentru stabilirea consumurilor specifice de materiale in proces
81 pe intreaga linie. Aceste ecuayil nu existd in literatura
consultata. Cu prilejul stabilirii lor s-au elucidat unele pro-
bleme teoretice gi practice care vor fi redate imn capitolul 2
§i1i in concluziile finale.

Procesul de reformare a metanului este puternic endoterm,
cdldura necesard fiindu-i furnizatd de un proces auxiliar de
ardere a unui combustibil care este, de obicei, tot gazul me-
tan., De aceea in lucrare se stabilesc in continuare modelele
matematice de bilary termic intr-o formd originald, propice
utilizérii calculatorului. Aceste ecuayii permit determinarea
consumului total de cdldurd,a consumului specific de caldurd

precum i a consumului de combustibil in funct{ie de parametrii
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tehnoclnzic? o4 oooalilul de reformare si ai procesului 99 ar-
dere.

Datzle exictente in literatura asupra ccmpozitiei de echi-
libru ir preccesul c¢e conversie a metanului cu vapori de apa
/22, 2426, 25, 36/ sau cu vaporl de apd si dioxid de carbon
/79/ se refard la intervale restrinse de parametri, unele fiind
depédglte de evolutia rapida a tehnologiei. In lucrare se prezin-
td nol date privind variatia gradelor de transformare la echili-
bru in aceste procese, extinzindu-se domeniile de variatie a pa-
rametrilor ia conaitilile actuale $i cele de perspectivd {presi-
une unicd de pind la 100 at. pe intreaga linie de amoniac, tem-
reraturi mai mari $i compoziyii initiale diferite). Pe baza date-
lor cbiginute la calculator se aualizeazéd procesele,evidentiindu-
Se avantajele adaugdarii dioxidului de carbon; se analizeazi de-
peaxdenta consumulul teoretic de cédldurd de parametrii de lucru,
evidentiindu~se pentru prima datéa, parametril optimi care minima-
lizeaz& consumul de combustihil. Rezultatele gi concluziile ori-
ginale desprinse au fost prezentate extensiv intr-o serie de lu-
crdri publicate anterior /82-86/ sl aplicate la scard industria-
134 pe baza rapoartelor finale ale contractelor incheiate cu
Centrala de ingrédséminte chimice /101,102/. In lucrare sint pre-
zentate, restrins, in capitolul 4.

Modelele matematice stabilite sint verificate pe baza da-
telor oxperimentals obyinute in trel instalayii industriasle de
la C.I.C. Turnu Magurele, C.C. Craiova gi respectiv C,I.C. Pla-
ora Neamt,. Apol se intocmesc bilanturile teoretice gi se compa-
ra cu cele reale. Aplicarea acestel metode originale a permis
desprinderea unei concluzii importante pentru modelarea macro-
cilneticld  a procesulul: procesele de transformare de masd ating

echiilbrul in reactorul industrial gi deci apars posibilitatea
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desfisurarii procesului dupd un model macrocinetic termic.
Aceastd concluzie a canalizat cercetarea spre domeniul transi.
rului de cédldurd. Literatura cons;craté tranaferuluil de calduvre
in strat fix este fdarte bogatd /129-199/. Nici una din lucr- ~:
nu se referd insi la conditiile din reactorul de reformare. I'»
aceea in lucrare se cerceteazd transferul de cdldurd pe un mo-
del fizic, la scard de laborator, al reactorului industrial tu-
bular. Se stabilegste o ecuatie proprie, pe baza datelor experi-
mentale obfinute,pentru coeficientul global de transfer de cél-
durgéd de la peretele tubului la stratul de catalizator,

In continuare, se stabilegte modelul matematic al proce-
sului pe baza mnodelului macrocinetic termic combinat in care
intervine coeficientul global de transfer determinat anterior.
Se verificd acest model comparind datele calculate cu cele pE~
sBurate pe un reactor industrial. Apoi se indicd modul de utili-
Zzare a modelului la proiectarea tehnologicd a reactorulul si
analiza procesulul la calculatcr. Modelul stgbilit si verifi-
cat in lucrare este orizinal ca metods de stabilire gi compo-
nent&. Datele obtinute la calculator pe baza modelului sint,de
asemenea, originale. O parte din aceste rezultate au fost deja
publicate./87,88,90,95/.

In vederea completédril modeluluil matematic cu ecuapiile
bilanfului cantitdtil de migcare si, ca scop practic imediat,

a determindril practice a pierderilor de presiune din stratul
de catalizator, se cerceteazi hidrodinamica reactorului. Date-
le din literaturi legate de acest capitol /207-229/ nu se re-
ferd direct la reactorul de reformare sau la-sisteme similare.
Ecuatiile existente pentru calculul pierderii de presiune nu
e pot aplica la stratul de catalizator dir reformer in spe-

cial datoritd formel particulare a particulelor (de tip inele
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Raschiz; = L2 zaviglill =zitratvial 31 a raportulul mic dintre
diametrul res-t: lul gl diametrul particulelor. In lucrare se
prezinii caractericticile hidrodinamice gi datele experimentale
proprii obtinute 1r leborator folosind un strat identic,din
punct de vsd2re geomstric,cu cel industrial. Datele sint prelu-
crate statistic gi corelate sub forma unei ecuatii proprii.

O parte din rezultatele cercetérilor, prezentate in capi-
tolele 2 - 9 ale acestel lucrdri,au fost valorificate sub forma
celor 19 lucrari gtiintifice proprii citate /82-100/, dintre
care 15 publicute sau in curs de aparitie, in reviste din tara
91 strédindtato; volume als simpozioanelor gi congreselor /82-
35,100/ iar patru comunicats /96-99/, precum §i sub forma con-
iractelor de cercetare gtiintifica /101-104/.
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CAPITOLUL 2. MODELE MATEMATICE DE BILANT DE MASA

In acest capitol se stabilesc modelele matematice primare

sl secundare de bilant de masd pentru procesul de obtinere a
gazulul brut de sinteza in trei variante tehnologices

- transformarea cataliticd a metanului cu vapori de apa,

-~ transformarea cataliticd a metanuvlui cu vapori de apa
g1 daioxid de carbon si

- transformarea gazului natural cu un confinut ridicat

de uidrocarburi superioare.

2.1. Procesul de transformare cataliticid a metanuluil

cu vapori de apa

Procesul de transformare cataliticd a metanului cu va-
pori de apad are, ca sursa de hidrogen, o deosebitd importanta
actuala i de perspectivd. In prezent, acesta reprezintd prin-
cipalul procedeu de obfinerea hidrogenului atit in {ara noas-
trad cit si pe plan mondial. Peste 60%_gin hidrogenul obt{inut
pe aceastd cale se utilizeazad la sinteza amoniacului, produs
intermediar esenyial pentru fabricarea ingrisimintelor chimice
Cu gzot. In instalatiile moderne de obf{inere a amoniacului
transformarea cataliticd a metanului cu vapori de apad se face
in doud trepte. Procesul din prima treapti se defiheste prin

écuafia caracteristicd (1)

kH4 + HEO + A"]g + [K]s —iV[HZ + CO + 002 + CH4 + H20 + A"] g

¥ [K]s (1)
Faza gazoass la un moment dat con{ine cinci componente

active, intre care pot avea loc reacyiile (2) - (4)8

CHy + H0 = CO + 3H, (2)
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w'., % ..,,.:/'\'_ - L—/v“ '.;. 's ‘:-1 :) (3)
CH, + édg0 = UOp + 4h; (4)
CH, + CO, = 200 + 2H, (5)

Reactiile (¢)=-(10), cars dac la formarea carbonului, nu

sint lusse 1a conslderatle la aceastd etapis

2C0 = C 4 CO, (6)
2C0 = 2C + 0, (7
COo, = C + 0, (8)
CH, = C + 2H, (9)
CO + H, = C + Hy0 (10)

Urmeaz& sS& 59 3tablleasc® care dintre ecuayliile stodchiometrice
(2) ~ (5) trebuie luate in considerayie pentru descrierea stoi-
chiometricd a masei de reac;ie. Pentru aceasta se aplicd metoda
algsbricd a ortogonalizérii /85,106,1C7/. Numﬁrul de ecuafil
stoichiometrice independente (L) se stabilegte pe baza relatfiel
(11):

L=N-K (11)
Deoarece rangul (R) matricii atomilor (Aa)’ asoclatd tabelulr
4, este R = 3, rezultd c& L = 2 gi deci, numali doud din reac,
ile (2) - (5) sint independente.
Tabelul 4., Indici gi coeficienyi stoichioretriel

Cowponent 4q ARi
c H 0 ARZ AR A34 AR5
2
CH4 1 4 0 -1 0 -1 -1
H2 o 2 0 3 1l 4 2
co 1 0 1 1l -1 o 2
CO, 2 0 2 o 1 1 -1
H,0 o 2 1 -1 -1 -2 0o

Fe baza 1egil conservérii atomtlor, sint independente re-
actiile pentru care este valabilid relatia /106/
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Utilizind tabelul 4, se poate ugor constata cé relatia (12) este
verificatd pentru fiecare din reactiile (2) - (5) propuses

14

T

A.A‘:O
a R1

pentru reactia (2)1

4
2
0
0

O = = O

5

= NN = O O

(1 310 -1)= (0 o o)

pentru react{ia (3)1

4
2

0

1
0
1 O
1
0 2

= NN ~ O O

(0 1 -2 1 -1

pentru reactia (4):

Yy
2

0

1
0
1 O
1
0 2

~ NN = O O

(-1 4 0o 1 -2)

pentru reactia (5)3

1 4
0 2
1 0
1 0
0 2

0
0
1
2
1

(-2 2 2 21 0)

(0 o o)

(o o o)

(o o o)

(12)

Prin urmare, pentru descrierea stoichiometric# a procesului de

reformare,reprezentat prin ecua{ia caracteristic# (1),sint po-

8ibile gase variante corespunzitoare celor gase perechi de ecu-
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atli sroizaiomswrice: (£) - (2)3 (&) = (4); (@) - (D)
(3) = (435 (3) - (5) s1 (4) - (5).

Considerind cuplul de ecuatil (2) - (3) iar ca reactanyi
valoruvsi metanul peutru reactia (2) si oxidul de carbon pentru
reactia (3), relatiile de definiyie ale celor doud grude de

transformare sint:

02 2 02 2 2 02 2 02
n - n n - N o, - n - 1
72 o, CH,  "H,0 Hy0 o co nnz H.,
CH, = 02 = 02 = 02 = ~G7
4 n n N, 3n
CH,, CH,, Ch,, CH,,
(13)
03 _ 3 03 3 3 _ 03 3 _ 03
Bs0 = Pco 85 0 ~ PH.0 Deo Do Tl Dy
7{ ~ _ Mo 2Y 2 2 .2_53 2 ()
- 05 - 05 B 05 B
co 0o 0ah BsH nco

kcuayiile de concretizare (15) permit eliminarea indicilor in-

termediarl din relatiile (13) si (14):

= n? 02 _ 0 03 _ 2
Bco = Bco “034 = “cu4 Oco = Mo
_ 3 02 _ .0 03 _ 2
Bco, = Bco 4.0 = PH.0 0y o0 = P40
2 2 2 2 2 2 4
2 02 03 (1)
=n n = 0 n =0
nH20 H,0 CO co,
2 02 03 2
n,, = n n =0 n = n
CH,, CH,, H, Hy H.,
5
n = L
Hy = "Hy

Po baza relatiilor (13), (14) si (15) se obtin ocuatiile
algebrice primare de bilant a_e componentelor,prezentate in ta-
belul 5. Introducind notaciilesr?cuq==o(ei 7?CH4 ,’7%0 =/3 se
obtine forma mail simpld a ecuatiilor primare de biluny, din ta
belul o.

Pentru controlul functionaril instala{iei prin interme-
diul bilangurilor sint mail ut’'le ecuatiile secundare do bilan
in care gradele de transformsre sint inlocuite cu concentrayii

Care 8e masoard direct. Aceastd inlocuire se face prin interme-
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el 5 e e convrsts & netanilal ou vapor: de aps
‘L(.om:onent - Eeuatii dev bitant
CHy ", "erg "eng len,
e ",0° ”3420_’_”.CH47(:H4— "tra TeHg {co
Lo nco = ery Tony "engloms e o
€9, "co, = "tH,cH, leo
%2 nHz ) 3q&H1:ZCHJ C Hﬂ’“HRCO
A'. ”A' ?; nk,
TOTAL Ny = n7| 1*ZX.CH1.YCH4)
PaReInL € enul s chivennle o metanilel ou vaverd ge apd T
apori de apd.
Component 'Ecuatii de bilant
CH, New, = Mewy (1= )
H0 a0 = MHy0 =My (€ ¢ )
¢0 Nco =n.CH4(‘°¢ -#)
COo, n(:& = n.CHl, p
H, nﬂ; = n.CHa'( 3o + 8 )
A Ng = n.A('
TOTAL n] =”.c:H4(1**~' * Xy + 20 '

H20
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diul ralsariiler 24} g1 I
o 0]
n... "& = n - - n
10 - n (17)
CH, '/g €O,

Se obtin astfel ecua{iile secundare de bilant de masd din tabe-

lul . Parametrii care trebuic determinati direct pentru re-

zclvarea acestor ecuatii sint fractiile molare ale metanului

D '
il

U.Z':Cd z

) si dioxidului de carbon ( Xs0 ) raportate la gazul
4 2
Datorita metodeil de analizad a gazulul brut de sintezi,
“bLiinut la iesirea din reactorul de reformare, este necesar, de
Ce.e mal multe ori, s& se utilizeze fracyiile molare raportate

‘e cazul uscab: Xy 91 Xoo,. kcuayiile secundare de bilan

irn funcyie de aceste mirimi sint prezentate in tabelul 8.
Gradele de transformare oK 51/3 se pot calcula in functie
te fractiile xcHA 31 xC°2 y masurate direct, cu ajutorul rela-

titlor (28) g1 (1G).

(o]
x034 co, CH,
KL = (18

x%. (1 +724 - Xon )

Xcg, (1 + 3Xgy )

o '
X (1 + 3X -X ) -
CH, ci, ~ Xco, =

BUPT



18

Y
Y

T
o2
J

Tabelul 7. Ecuatiile secundare de bilant de masd (forma A)
procesul de conversie a metanului cu vapori de a

Component Ecuatii de bilant
= ¥ ,._.i’z Q.HQ X
CH‘,‘ n:HI. nT( 142 /‘.CHL‘ ) CH[’

. 1+ 2 x¢
ISR ) B — CHu4 \ - X
HZO nHzo -nr[tzo XCH(‘ (1’2xcm )(XCOZ CHI' )J

co "o :".T[X.CHA—(__L::;?CH; )("CHA”‘COZ)J

In _nc[k‘*ZXCHA ]XC
COZ COZ =0y 1’ZXCHA 02

1+2X;
" ™, "‘{3"CH[(1+2><CH“ )( co, ~ 0, )]
A” I'IA'. = n‘.r x&‘

142X,
. - CHy
TOTAL nT -ﬂT(1+2xCHq )

Tabelul 8. Ecuatiile secundare de bilant de masd (forma B) in
procesul Ge conversie a metanului cu vapori do apa

Component Ecuarii de bilant
g 1+3 X.CHA ,
. N~ .=
o " 1*3XCHA'XC02) e,
= y * .." 1+3XE:HQ .
Co Neg Pou [XCHA 3 %ens Xcoz)(xc"';. "o 2)]

o )(C
n. = [ 1332CHy N
O, gu(1’3xCHJXCOZ) CO,

Y p ’143)(1.114_
H N X+ .
2 g0 [3 CHA g, Yo 3X ]
Hy Ngu|37CHy 1+3;<CH4><COZ)( ca, 3¥ex, )

? Pk (1_/:CH4 )
TOTAL i 1+3XCH, )
9az uscat ngu" gu 1*3XCH; XCOL
. N, =0y o Nay[Xey- 153704 B}
20 10" HO ngu[ Hy 1&3xcHg-xc02(XC02 *en)
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sul de tracssformare a metanului cu vapori d4s

-

ara si d‘oxid de carbon

Tran-formorona metsnului cu amestec de vapori de apad si
dioxid i~ ecziobomn arce v importantd deosebitd in directia valo-
rificirii unor gaze sarac2 in metan, cu continut ridicat de CO,
ventru obtinerea unor gaze de sintezd cu rapoarte CO/H2 varia-

bile /85/. Ecuatia caracteristica acestul proces este:

r(’n +1,0+C0,+8"]  +|E], —> [H,+C0+CO,+CH, +H,0+4"] , +[K (20)
2 g g 2 2774772 8 s

2eativ staelilires stdslelor matematice de bilany se poate
lva in considerafie,5i in acest caz,una din cele gase variante
corespunzidtoare celor gase perechl ce se rot alcdtul din ecua-
tiile stoichiometrice (2) - (5). Considerind cuplul de ecuafil

(4Y - (5), se defineste gradul de transformare a metanului

/r(uxq) pentru reactia (5) si gradul de transformare a oxidului
d9 carbon (7%0) pentru reactia (3). Notind gi in acest caz’?EH-
AL 910?Cn "7(0 Sse obtin: ecuafiile primare de bilant prezen-~
tate in tabelul 9.

Tavelul 9. ULcuatii primare de bilant de masd in procesul de

conversie a metanului cu vapori de apd gl dioxid

a-; carbop

Component Ecuatia de bilant
CH, Ay, = “8}14 (1 -o)

co ngo =2ecy, (€ -/3)

i, n-d2-2ngﬂa(o(+p)

co, B0, ngh ( xco2 -K+ 28 )
11,0 % ,0 20114( ‘“H20 -23)

K

A" = DC“L-Y. YA
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Ecuatiile secundare de bilant se obtin, in acest caz,

pe baza relatiilor de inlocuire (21) si (22):

o o
n o& = n - n (
CH4 CH, CH,

n8H4 /3 = /2 (“002 - “802 + n8H4 - ncn4) (e
Se obtin astfel ecuatiile secundare prezentate in tabelul 10
care exprimd compoziyia la un moment dat in func{ie de compozi-
tia initial¥ si frac{iile molare xCH4 gl XCO2’ ca parametri
care trebuie determinati. Se poate remarca faptul cé&,ecuatiile
din tabelul 10 devin identice cu cele din tabelul ?,in cazul in
care 1802 = 0. Acest lucru confirma ldentitatea celor gase va-
riante stoichiometrice posibile.

In cazul transformérili metanului cu amestec de vapori de
apd si dioxid de carbon se pot obtine gaze cu un continut va-
riabil de oxid de carbon gi hidrogen,utilizabile in diferite
sinteze. De aceea este convenabll s8 se aleagd ca parametri
care trebule determinati xCH4’ ca madsurd a eficientel procesu-
lui 51 y = xHZ/xco, care reprezintid o mdsurid a calitatii gazu-
lul de sintezd obyinut. Ecuapiile secundare de bilant care ex-
prim& compozitia la un moment dat in functie de parametri xCH4
si.y sint prezentate in tabelul 11, unde: A= 1 + ;gzo + ;802 +
+ xzn « Trecerea de la gradele de transformgrecﬁ 31/3’, care

intervin in ecuayiile primare de bilan{ din tabelul 9, la mi-

rimile xcH4 81 y se face prin intermediul relatiilor (23) si
(24),

e - (23)
X = v - 3
CH [+ o) o
4 1+ xH20 + xco2 + Xyn + 20(
"L
y= + /o (24)

<~/
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Tabeln* 0. Zountiilos nesiupdars de bilant de mes#d (forma A) in
procesv. de CUD\GTQLS a metanului cu vaporl de api gi dioxid do
carbon.

Lompawmtl wfiLQt de bilant
CH, T Mo r \"1‘2;,%:4 )XCHA
"0 | nyo ﬁ'[x“'”?y 00 7wl fg*cmxxcoz "mj
co Neo® ”’1{ o coz(%%)(xcoz’ XCHA)]

1 c0, J_)z (:%%Ha.) “co,

| i qz““T( Xerg # €0 (1_2%)( co, 3%cH, )]
1y N =N 7%
TOTAL | N =0 1:§:CH )

Tabe.ul 11. ncuafiile secundare de bilanf de masa (forma B) in
procesul de conversie a metanuluil cu vapori de apa si dioxid de
carbon.

| £~mponent Ecuati de  Yilan
e tAR2)Re
Ct, nCH_’— nCH‘. 1+2 )\C‘H
. o _5 (1-AXCHe)Y-1)
c X 2
20 "h0 ”cm,[ 20 % e 2%gy ) (y+1)
Cm agt SU-AXen )
of] ‘%o nCHl. (142X )1+ y)

-A , ]-
€0z | "cog Mo, [co2 ,.Z:CCHT (1- z_yy:_in__)]

H - L0-Axen )y
2| Mo, (152X )1+7).

A” nA- = noci-{‘ XA

2+A
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2.3, Transformarea cu vapori de apd a gazului natural cu

un conyinut ridicat de hidrocarburi superioare

Gazele naturale pot contine, aldturli de metan, cantitiyi
variabile de alcani superiori: etan, propan, butan g$i izobutan
cu rformula generald C3H23+2 , unde J = 2 - 4 precum $i alchene
cu tormula CJHZJ' unde j.= 2 - 4., Easte de agteptat ca prezenta
hidrocarburilor superioare aldturi de metan sa duci la modifi-
carea compozifiei gazulul de sintez# rezultat la reformarea a-
cestvuia oit gi la modificarea celorlalte performante ale proce-
suluti.

Modificarea compozitiel gazelor rezultate poate fi prezi-
84 cu ajutorul modelelor algebrice de bilan{ bazate pe cunoag-
terea stoichiometriel procesului. In ceea ce privegte transfor-
marea metanulul cn vapori de apid cu sau féra dioxid de carbon
8-a - 8tabilit anterior cd&, dacd nu se formeazid carhon, procesul
este descris stoichiometric de doud din ecuatiile (2) - (5).
S5-a demonstrat, de asemenea, cd ecuatiile secundare de bilant
obtinute sint identice pentru toate cele gase variante posibile.
Reactiile dupd care se transformd celelalte hidrocarburi din
gazul natural nu sint ins3 bine precizate in literaturid /23,
24,26,68/. Astfel unii autori considerd ci# alcanii superiori
reacyioneazd direct cu vaporii de apd rezultind Co, CO, s1 H,
conform ecuayiilor stoichiometrice (25) - (26), /69~73/ 1

Cyelpy,o + JH0 = JCO + (2§ + 1) Hy (25)
CyeHpy,o + 23Ha0 = JCO, + (33 + 1) Hy (26)

Altl cercetsitorl considerd ca alcaﬁii superioril se trans-

Torma mail intii in metan care,apol, reactioneazd conform ecu-

aylllor (2) g1 (3).

Cu privire la tormarea initiald a wetanulul s—au propus,
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fns¥, doug ~ccenisre. ietfel, Loibus /74-7€/ 5i Hyman /60/ con-
siderd & trenstermaree cmoloziler suporiori in metan are loc

prin hidrocraecsra, canform resctiei (27)1

CyHpypp + (3 - iy = JCH, (27)

iar Dent /%1/ gi Lihou /3:/ considerd o reactie de tipul:

Clipy,p + (HlgF-IH0 = (ZHycn, + (<lpte)co, (28)

Cercetéri experimentale si teoretice /77,78/ au demonstrat
faptul c& hidrocarburile suporicare se transformi in intregime
v metan chicr la irtrarea in reactorul tubular de reformare,
‘a temperstur: mai mari de 873 K, nemaigisindu-se in gazele re-
- +ltate dag}t.qau, co, 002, 52, HZO g1 inerte. De aceea ecuafi-
ile (25) 81 (2€) nu pot fi utiiizate la stabilirea unui model
general de bilant. Ri&min in discuf{ie cele doud variante cu for-
mares initiald a metanului. Considerim decl cd ecuatiile stoi-
chiometrice independente pot fi scrise in doud variante:

varianta Ai

- alcanil 8e transferml in metan conform ecuatiei (27),

- alchenele se transformé, in mod analog, conform ecu-
atiei (29);

CyHoy + JHy = jCH, (29)

- conversia metanuluil are loc dupéd doud din reacyiile
(&) = (5)4

varianta B3

~ alcanil se transforma in wetan dupd reactia (28),

- alchenrele duc la metan contorm reactiei (30):

Cqlay + 3/2 Hyu = 33/4 CH, + 3/4 CO, (30)

- conversia wetanulul se desfasoarda conform reactiilor
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Corespunzdtor acestor doui variante se stabilesc, in continua-
re, ecuafiile algebrice de bilant.

Pe baza datelor experimentale existente /78/ cit g1 a de-
termindrilor proprii /86/ se poate considera c& ecuatla carac-
teristic# a procesului de transformare cataliticd cu vapori de
apd a gazulul natural, care conyine pe lingd metan $i alte hidro=
carburl gazoase, esteo de formas
[0,5 iy 5, 0+ Hp ;4,0 + &%) + (K] —»[c0sc0 4t 0cH, 1 00am] (€]

(31)

Ecuatiile stoichiometrice independente sint: (27), (29), (2) si
(3) in varianta A; (28), (30), (2) si (3) in varianta B. Se in-
cearcd mal intil o departajare a celor doud variante printr-un
studiu termodinamic. In tabelul 12 sint prezentate ecuatiile con-
stantelor de echilibru ale reactiilor posibile in cele doui va-
riante, stabilite de noi pe baza datelor din fabelul 13. In fi-
gura 3 sint prezentate valé;ile'numerice ale constantelor de echil-

libru ale reactiilor posibile in intervalul 700 - 1300 K.

Figes5. Variatia constantelor
de echHilibru ale reac-
tillor (1) - (16) din
tabelul 12 cu tempera-
tura, in intervalul
700 - 1300 K.
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Pabelul 13. Proprietidti termodinamice ale componentelor

Com ) 0 C.,= a, +b,T+C,T
sect l:—ig/aml iil/-ol K —:;:i ‘bi;lozi ci.iob
CH, -17889,0 44,50 3,422 17,845 -4,165
CoH -20236,0 54,85 1,375 41,852 =13,827
C5Hg -24820,0 64,51 0,410 64,710 22,582
C4H0  —29810,0 74,10 4,357 72,552 =22,175
C4l10150 ~31450,0 70,42 2,296 82,410 =38,792
CoH, 12496,0 52,45 2,706 29,160 =9,059
C5Hg 4880,0 63,80 2,974 45,024 «11,376
C,Hg 260,0 73,48 5,132 61,760 =19,322
OuHgoqg ~1362,0 71,90 2,047 64,311 =19,834
CiHgtrans ~2405:0 70,86 4,967 59,961 =18,147
Ciigyeo =3343,0 70,17 5,331 60,246 =18,140
co -26415,7 47,30 6,250 2,091 =0,475
Co, -94051,8 51,06 6,850 8,533 =2,475
H, 0,0 31,21 6,880 0,066 ~0,279
B0 vap. =57797,9 45,10 6,890 3,283 ~0,343
N, 0,0 - 6,300 1,891 ~0,345
0, 0,0 49,003 6,130 2,990 -0,806
MH, ~11000,0 - 8,040 0,700 5,100
AT 0,0 - 4,967 0,000 0,000

Potrivit datelor din tigura 3, la temperaturi de 800 -

900 K,la care se afl¥ masa de reacfle in primele portiuni ale

Treactorului tubular de reformare, constantele de echilibru ale

Teaoyililor de tip (27) - (30), prin care se transformid hidrocar-
burile superioare in metan, sint mail mari decit 10*. ca urmare,

8ceste reactii pot fi considerate totale /78/. In aceste condi-

tii, ecuatiile algebrice de bilany ale componentelor devin i-
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dentice cu cele stabilite pentru reformarea metanului cu vapori

de ap¥, daci se introduc compozitiile initiale fictive (ngg ;

4
LT

DCH4 = ng; (l -‘) (32)
Beo = BgH, (X2) (33)
nco2 = ngga + n8§4./3 (34)
Dy, = n{{: + n3;;4 (3L +f3) (35)
Dye = nxn (36)
DH20 = ng:() - nz; (&"’p) (37)

4
In aceastéd lucrare se stabllesc relayii de calcul g mari-

milor initiale fictive, pentru fiecare din cele doud variante
stoichiometrice.

Pentru varianta A, aceste relatii sint:

4 4

(o)
Z Wyg > ey (38)
F1 23+2 = J 23
1 (o]
5 (J )nC H2j 5 "’ ji Jnch.?J (39

(o o

n = 40
H,0 = PH,0 (40)
OI
Aco,, = 0 (41)

Pentru varianta B, relatiile au forma:

C HQJ 2 Z P nC! HZJ (42)

3:1
: i 1 “
| (o] - (o] . (o]
D= D - n + j/2n (43)
50 H,0 < (JT) CyHpq,0 JZ: CHp
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4 4
(o3 j=1)_o o
R¢o,, ;(‘r) “Cpyn * ; # o jH (44)
ng’a‘ = 0 (45)

Cele doud modele matematice de bilan{ propuse cuprind ecu-
atiile (32) - (37) si (38) - (41) in varianta A gi ecuafiile
(32) - (37) gt (42) - (45) in varianta B.

Testarea adecvantel celor douli modele rivale s-a facut
comparind resultatele calculate cu valorile experimantale din
tabelul 14. Datele experimentale reprezintd valori medil ale ma3-
surdtorilor efectuate timp de 12 zile pe o instalafie industri-
ald operatd la parametrii: T = 1054 K, P= 30 at., "‘320 = 3,9 .
Compozitia gazulul natural folosit ca materie primi a fost, in
procente molare, urmitoareas 87,8888% CH4; 7,0049% 02H6; 3,00%6%
03H8 } 1,8022% C4H10; 0,805 A" (N2 + Ar).

Gradele de transformare 31/9 care intervin in ecuatiile
primare de bilant{ (32) - (37) s-au calculat in functie de frac-
tiile molare raportate la gazul uscat, XCH4 si Xco2 y Cu ajutorul
relatiilor (18) si (19). In conditiile date acestea sint:

K= 0,66559 ei/?: 0,391065 . Compozitiile calculats cu aceste
grade de transformare, utilizind cele dous modele de bilant,
8int prezentate comparativ in tabelul 14. Din tabel rezulti
concordanta foarte'buné dintre compozitiile misurate gi cele
calculate cu varianta A a modelulul de bilant propus. Pe aceastd
bazé se poate afirma cd gi bilantul teoretic se poate calcula

cu ajutorul mocelului stabilit pentru procesul de transformare

a metanulul in care se inlocuiegte compozifia iniyiald fictiva

folosind relatiile (38) - (41).
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CAPITOIUL 3. MODELE MATEMATICE DE BILANT TERMIC

Atit procesul conventional de transformarea metanului cu
vapori de ap#, definit prin ecuatiile (1) - (3), cit si proce-
sul modificat de conversie a metanului cu amestec de vaporl de
apd gl Qioxid de carbon, reprezentat prin ecuatiile (3), (5) si
(20), sint puternic endoterme. De aceea este necesarid elaborarea
unor modele matematice de bilan{ termic precise care sa permita
optimizarea consumului de energie necesard desfagurarii procesu-
lui la anumite valori ale parametrilor tehnologici. Pentru fie-
care din cele doud procedee se stabilesc ecuatiile care permit
calculul consumului de cédldurd in funoctie de parametri tehnolo-
gicli al procesuluil de reformare, apoi, luind in consideratie si
procesul de ardere, se stabilesc gl ecua{ille pentru determina-
rea directd a consumului de combustibil., Drept combustibil se
considerd gazul metan de aceeasi compozitie cu cel tehnologic
Sau amestecuril de gaz metan gi éaze de purjad, rezultate ca de-
geu in ciclul de sintez# a amoniacului. In final, se sublinia-
z8 aspectele specifice care apar in cazul in care se utilizea-

28 ca fazd reactant gazul natural cu hidrocarburi superioare.

3.1. Bilantul termic in procesul de conversie catali-
ticd a metanului cu vapori de apid

3.1.1. Consumul specific de célduri

Procesul de conversie cataliticd a metanului cu vapori de
apéd se definegte prin ecuayia caracteristicd (1) si ecuatiile
8toichiometrice (2), (3). Reactla (2) este puternic endoterms
(AR2H398 = 49,270 Kcal/Kmol) iar reactia (3) este slab exotermi
CAR3HS98 = -9838 Kcal/Kmol)., Ve aceea procesul unitar de "retor-

mare" este endoterm, ecuayjia bilantului termic al raze gazoase
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avind forma:
AB, +AB_ . = AH + 0H +AHP | (46).
Neglijind pierderile,se expliciteazd, din ecuatia (46),cantita-

tea de c#ldurd transmisd din exterior procesuluis
A . = AH + AHp - AH “?7)

Pentru cercetarea variatiei consumului de c3ldurd (z&Hext) cu
presiunea (P), temperatura (T) si compozitia initlalid (éﬁzo,
QX", n8H4) acuatia (47) este adusd, in aceastd lucrare, intr-o
form& convenabild utiliziriil calculatorulul. Pentru concretiza-
rea ecuafiel bilantului termic se {ine seama numail de influenta
temperaturli asupra madrimilor termice deoarece datele existente
dovedesc c8 influenta presiunii poate fi neglijatd /35/. In toa-
te calculele termice s-au folosit datele din tabelul 13 /22,29/.
Entalpiile masei de reactie iniyiald (AH ) si finald

(AH) se calculeazd aditiv cu ecuafiile (48) si (49):

To
(0] ¢
AHO = Zni / Cpi dT (43)
298
T
A4 = Z nif Cpy 4T (49)
298

Pe baza ecuatiel caracteristice (1), a ecuatillor pentru

C_ 4 din tabelul 13 gi a ecuayiilor primare de bilan{ din tabe-

pi
lul 6, dupd integrare, ecuatiils (48) si (49) devin:

AHO = n8H4 [(3,422 + 7,219 xgao)To + (8,922 + 1,187 £§20)10-5T§-
~(1,388 - 0,089 chzo)lo“*wg - 1775 - 2260 ;}gao] (481)
AH = 08H4 [(16,2499(+ 0,261/3 + 3,422 + 7,219 ’.‘ﬁzo)T - (8,965 ~

- 2,067 /3 - 8,922 - 1,187 igqo)lo‘%a + (1,425 - 0,668 /3 -

- 1,388 + 0,089 igao ) 107813 - 4,083 - 244 8- 1775 - 2260 .
°0

X ]
1120] (49')
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Efectul termic global al procesului, AHR, se exprimi in
funotie de efectele termice ale reactiilor (2) gl (3), prin
relatia (50)s

AHg = ngg, [ Lchpap +f (AR3H§>] (50)

Concretizind ecuatia lui Kirchoff pentru reactiile (2) i (3)
ou ajutorul datelor din tabelul 13, se obyin relafiile (51) sl
(52)1
Ay By #5185 + 16,25 T - 8,965.1001° 4+ 1,425.107°1%  (51)

A g Hp= -10.080 + 0,261 T + 2,067.107°1° - 0,668.107°1°  (52)
)
Inlocuind relafiile (51) gi (52) in ecuaia (50), se obtyines

AEg = ngu#[gsles K - 100808 + (16,25 + 0,261 83 ) T -

- (8,965 - 2.os7ﬁ )10731% 4 (1,425 « - 0,668 /3 )10"%5] (53)
In final, inlocuind ecuatiile (48'), (49'),si (53) in relatia
(47), se obtines

Am__, s.ngﬂ#[unoo oK - 10320 B+ (32,50 K + 0,522/3 + 3,422 +

+ 7,219 x5 )T - (17,930 - 4,134/3 - 8,922 - 1,187 x§20)10'3T2+
+ (2,850 - 1,336 /3 - 1,388 + 0,089 ;2520)10'6533 - (3,422 + 7,219.
. igzo)wo -~ (8,922 - 1,187 i§20)10‘3m‘§+(1,388 - 0,089 5:320) .
.LO'STz] (54)

Ecuafla (54) exprimi dependenta consumului de cildurd in proces

de parametrii tehnologici P, T, £§20’ T, si ngﬂ :
4

O mérime mai sugestivd este AHc, consumul specific de c&ldurd in

proces, raportat la un mol ae hidrogen ob{inut., Pe baza ecuaffii-~

lor de bilant de masH;

o]
n = n
H2 C

g, OK +/8) (55)
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= 0% (K - (56
Boo = B, £ 56)

gl, considerind c& in procesele ulterioare reforméril primare

Dy B transformd intr-un numir egal de moli de hidrogen prin

conversie cataliticéd cu vapori de apid, se obtine relatia dintre

Anc 51 Anext :

AH
AH_ = Xt (57)

o )
4 n
CH4

Pentru determinarea consumului specific de gaz metan combusti-
bil este necesard elaborarea bilantului de materiale gi caldu-

rd in procesul de ardere.

3.1.2. Consumul specific de combustibil

3.1.2.1. Arderea gazuluil metan

Procesul de ardere completd a gazulul metan cu oxigenul
din aer se defineste prin ecuatia caracteristicad (58) si ecua-

tia stoichiometricad (59):

[om, + &g+ loy + M), = [00, + By0 + CH, + 05 + 4" 4 M),
(58)
CH, + 20, = CO, + 2H,0 (59)

Prin definirea gradului de transformare a metanului in
reactia (59) g1,considerind toate inertele sub formi de azot,
8e obtin ecuatiile primare de bilant{ din tabelul 15.

Studiul echilibrului termodinamic al reac{iei (59), fo-
losind datele termodinamice din tahelul 13, a dus la concluzia
ca,in intervalul 300 - 1500 K,aceastd reactie este practic i-
reversibiléd g1 deci gradul teoretic de transformare a metanu-
lul este exal cu unitatea. Masurdtorile proprii asupra gazelor

1o ardere au arétat cd gi in conditii practice.'?<”i = 1 /84/.
4
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In consecint¥d ecuafiile din tabelul 15 se simplificd, conside-
rinds n = 0, = = 0 gi = 1.
CH, = ™' “CHy " cu,

Tabelul 15, Ecuatille primare de bilant de masd in procesul

de ardere a gazulul metan

Component N; [Kmot/s ] X;
-n (1- _ 1-"ICHy
_ oo _ _ Yo 27Ct!é
0 2 noz' r‘CHZ'(XOZ 2 YCHL) XOZ— ‘[+)'<b2+ ).(k.
A __cHy
€0, Moy Mew, lom, 05 Tekgs Xy
. 2 cH,
H,0 2Ny " Xy A e
2 r\‘lzo 47 CH4 HZO ]ob;x02+ Xy
A:( y N..= n.c k:ﬁ\‘ X,.,,= 3(./'& oo
Ny A H, A" 1R, Xy
ToTAL  |{Np=Neyy 4(1 F "‘k') Z"Af

Forma primard a ecuatiedl bilantului termic in procesul

de ardere este:
A8, = AHO +AHp - AE -AHp (60)

Termenii ecualiei (60) se concretizeazd astfel:

o Toq 02
A H = n / C ar ‘o

Toz 298 hge
[ conr)] o
294
sauy
AHO = ngﬂ [ F (T T i0) = n° '
4 1*701? “e2° 05 )= fen,* X (61')
I —— 4 . BUPT
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Inlocuind ;:82 prin ‘)0 , coeficientul excesului de aer, dupd in-

tegrare se ob{ine, pentru X _

X = -1775,3702 + 3,422 T, + 8,9225.1077T2) ~ 1,3883.107°12 +
+ 9,524 0 (6,2643 T, + 1,032494.10712, - 0,14727.107°13, -
- 1954,5667) (62)

Pe baza aditivitétii, ecuafia lul JH,este:

Ta Ta
AE = n f dT+2fc d‘1‘+(x - 2) o
0114[ °p0, PHR0 02 hse P02

298 29¢
. Ta
0 ,
+ 3,7619 x02 f CpNadT] (63)
294
saus
H= n° P.(T , x° )] = n2. .2 (63')
4 “0}14[ 2(Tgs 0, CH,,

Final, se ob{ine pentru Z,ecuatia:
~3ne -6m>
Z =-2885,4979 + 8,37 T, + 4,5595.10 “T, - 0,52633.10 "I, +

+ 9,524 \ (~1954,5537 + 6,2643 T_ + 1,032494.107>T - 0,14725.
.2071% ) (64)

Cantitatea de cdldurd degajatd in procesul de ardere, AHR’ se

determin¥ cu ecuatias

AHR" nCH (- ARHT) = n [ 5(T )] = DCH X (65)

Concretizind ecuatia lui Kirchofr, se obtine pentru Y

Y = 192868,7284 - 4,948 T_ + 4,363.10'5T§ - 0,872.10_6‘1‘2 (66)

Considerind pierderile neglijabile, ecuatia (60) se poate scrie
in functle de (ngy )am. g1 mirimile X, Y, Z , astfel:

AH =(n )ard X +Y ~-2) (67)

Deoerece, AHa = AHex , consumul de metan combustibil se

calculeazd cu relafia:
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@2, ) ) 41
CH,"ard. = x , y - 2

Rezolvarea, la calculator, a sistemul de ecuafii (54), (62),

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

combustibil la diferite valori ale parametrilor procesului cata-

litic de reformare (T, P, xgzo ’ xgn ’ ngﬂu)' precum $i ale
procesului de ardere (T,, T,y T02,lf )e

3,1.2.2. Arderea gazelor de purja

In instalatiile de obfinere a amoniacului, gazul metan
este utilizat atit ca materie primd (gaz metan tehnologic) cit
51 ca gaz combustibil in cuptorul de reformare precum gi in ca-
zanul auxiliar pentru producerea aburului. Intr-o linie moder-
nd de obtinere a amoniaculul numai 64,22% din gazul metan con-
sumat este "tehnologic". Utilizarea eficientd a gazului metan
impune diminuarea ponderii gazulul de combustie gi reducerea
coeficientilor de consur de gaz tehnologic. O metod& propusd
de noi, este inlocuirea par{ialéd a gazului metan de ardere cu
gaze de purjd, rezultate ca degeu ip ciclul de sintezd a aﬁo-
niacului. Aceste gaze au o compozitie variabili care oscileézé
in Jurul urmdtoarelor valori medii: 58,31% Hy3 13,103% CH,;
0,641% NH5; 22,415% N, si restul argon. Aceste gaze conyin deci
peste 72% substanf{e combustibile (CH4, Hy g NH3)' Datoritad va-
riatlel compozitiel gazelor de purjd si a parametrilor proce-
suluil de reformare, este necesard stabilirea unul model matema-
tic care sd permitd determinarea consumului de gaz combustibil
in orice condiyii. Stabilirea acestui model implic& elaborarea
ecuatillor de bilany de masd gi cdldurd in procesul de ardere

a gazelor de purji.

Acest proces se defilnegte prin ecuatia caracteristica

ext. (68)
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(69) si ecuatiile stoichiometrice (70) - (72):

[cH, + By + NH; + Ny + Ax] , + [Ny + O5] , —> [CO, + B0 + 0, +

+ N, + Ac], (69)
CH# + 202 = 002 + 2H20 -191758,6 Kcal/Kmol (70)
NH3 + 32 02 = 1/2 N2 + 3/2 HZO -75696,85 Kcal/Kmol (72)

Pe baza gradelor de transformare ale metanului (’7CH4) in re-
actia (70),hidrogenu1u1.(7?H2) in reactia (71) si amoniacului
(7?NH5) in reactia (72) gi a relatiilor de roncretizare,se obyin
ecuatiile primare de billan{ de masid in procesul de ardere a ga-
zelor de purjd, in forma generald, prezentate in tabelul 16.

Constantele de echilibru ale reac’ iilor (70) - (72), cal-
culate cu ajutorul datelor din tabelul 10 sint, in intervalul
300 -~ 1500 K,>'104, deci pot f1i considerate totale /78/. Anali-
za gazelor de ardere nu indicé& prezenta reactanfilor CH4, Hoy
NH3 /97/, ceea ce aratd cd gradele de transformare reale si
teoretice ale acestora sint egale cu unitatea. In aceste condi-
t1i ecuatille de bilan{ capétd forma simplificatd din coloana
a doua a tabelului 16,

Ecuatia bilantului termic in procesul arderil gazelor de
purJd are, de asemenea, forma generald (60). TermeniiA H AHR,
AH se concretizeazi, urmind acelagi procedeu dar tinind seama
de ecuatiile de definitie a procesului (69) - (72) si de date-

le termodinamice specifice, astfel;

_ n© 2 3 o
Al = ngp[Ao + BoTo) + CoT5) + D T2, + 29 (6,2643.T , +

(o] aer
- 2 -
+ 1,032494,10715, - 0,14727.10 %22)] = g X' (73)
undet
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de ardere a gazelor de purji

Ecuatiile algebrice de bilen} de masd in procesul

i Ecuatin de bilant l.
omp Forma generaia Forma  simplficatd ;
CH n - . _ o n =
L |Nen Mo Mew, Jom, N0
N =My - ns0
H, Hanz H27H2 ”270
NH3 'wNH:erHBr\NijzNH rWng(J
o [os™; Zn,f*kYC;V“'z% Mo M7 2N, 27 Mk, -
, “3 3
NH T (NH, " % M
Ny (=2 o
o | HO° %H,,?CH H;?HZ 208 oMy 3 g
, » n rkaj CH, Hy2 3
*20NHy (N l
co, ”co; ”04:7044 ncoz= ﬁCHz.
1 e |
H *t= = 5 n l
Ar nA" ﬁAr nA: ﬁAr
s 1‘1)( 'S =N "1' MY
roraL (NFrH-3 NG },*’NH;)NH) Ny 1z, 2Ny
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A, = 1775,3702 x834 - 2055,6316 x§2 - 2471,9895 x!‘;H}-

- 1955,1263 x5 - 1480,315 x},, - 1954,5667 x0

o o o o o
Bo =z 3,422 1034 + 6,88 l\’.H2 + 8,04 xNH5 + 6,3 xN2+ 4,9675 X)r

-3 ° o ) o (74
C, = 1077(8,9225 x(m4 + 0,033 xﬂz + 0,35 an5 + 0,90955 xwz
D, = 2079(-1,3883 xgn4+ 0,093 xﬁz + 1,7 x§53 - 0,115 xﬁa
In mod analog, se ob{ine pentru A4 Hi
AE = nd (A} + B} T, + C} 2 iy 1) - no, 2 (75)

undes

Al = -2885,4979 13H4 - 1219,7699 xga - 2807,2188 xl‘}u} -

- 1955,1284 xy - 1480,315 x}, - 1954,5557 ooy

B! = 8,37 xgn4 + 3,825 1;2 + 8,8875 xgﬂb + 6,30 xga + 4,9675 .

o ‘o
« Xyp + 6,2643 x .. (76)

0y = 1072(4,5595 xgy + 0,894 x3 + 1,79577 g, *+ 0190955 Xy ¢

+ 1,032494 iger)

-6 0 o o o
D! = 10 " (~0,51633 x 0,02 - 0,02 - 0,115 x -
o 121633 cnu + 0, xHZ 0275 XNHJ 0115 N2

‘o
- 0,14725 xaer)

Raportul ;:er
prin relatia (77):

8e coreleazli ocu coeficientul de exoes,\f .

x:er = 4,762‘( (2 x8H4 + Y2 xga + Y4 x:H}) 77
'l‘ermenulAHR Be calculeazd ocu relafia (78):
A“H = n:p(Ag + Bg T, + Co Tﬁ + Dg '1‘2) = ngp Y’ (78)

undey
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>
F3
"

192868, 7284 1834 + 61062,5184 xga + 76032,079 x§H3

By = ~4,948 7oy - 10,705 xg_ = 0,8475 1§H3 79

- 0 0
Co = 1072(4,363 xgn4 - 0,861 xy_ = 1,44577 xNHB)
p* = 10-6(-0,872 x%. + 0,073 x% + 1,7275 x2. )
o= 872 xog, + O H, * 1 NH
Final, consumul de gaze de purjé,se celculeazd cu o relagie
similard cu ecuatia (68):

nO = lsﬂex
gp X' + Y' = 2¢ (80)

Cantitatea de cdldurd cedatd procesului de reformare, AHex’
se calculeazd cu relatia (54).

Bcuatiile (73) - (80) sint valabile atit pentru arderea
gazelor de purjd cit sl a amestecurilor de gaze de purja si
metan. Se poate, de aaemenea,verifica ugor ca aceste ecuafii
capdtd forma (62), (64), (66) gi (68) atunci cind x§H5 = x§é=o
deci sint valabile gi pentru arderea gazului natural.

Deoarece gazele de purjd disponibile intr-o linie de
amoniac nu pot inlocui in intregime gazul metan de ardere /97/,
ecuatiile (73) -~ (80) fimpreund cu ecuayiile (62), (64), (66) si
(68) pot servi la evaluarea cantiti{ii de metan ce poate fi
oconomisitéd prin ut@;lzarea unel cantitafi date de gaze de
pur jé. Se poate astfél determina echivalenta in metan (E.M.)

/100/, a gazelor de purjd. helatia de calcul a acestel mirimi
rezultd din egalarea lui AHex din relatiile (68) gi (80):

n°
b s —BR X+ Y-32 (81)
n L' ¢ Y' - 20
( CH4)ard.
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3.2. Bilantul termic in procesul de conversie catalliticd
a metanului cu vapori de aps gi dioxid de carbon

3.2.1. Consumul specific de cdldurd

Procesul de transformare catalitic& a metanuluil cu vapori
de apd gi diuxid de carbon s-a definit prin ecuatiile (20),
(3) 81 (5). )

Cantitatea de cdldurd necesara desfasurdrii procesului

endoterm se calculeazd cu ecuatla de forma generald (47):
AB_, . = AH +AH, - Aao (82)

Urmind acelasi procedeu ca la paragraful 3.l.l. si utilizind
datele termodinamice din tabelul 13 gl ecuatiile de bilant de
masd din tabelul 9,8e obtin urmitoarele expresii pentru terme-
nii ecuatiei (82):

AHO = n8H4[(3,422 + 6,89 2320 + 6,85 2802)1\0 + (8,9225 +
+ 1,6415 ;gao + 4,2665 ;:802).10"3 T2 -(1,3883% + 0,1143 £§20 '
+ 0,8250 x5 ).107°8] ~(1775,57 + 2195,9669 xp  +

+ 2398,5498 xg, )| (83)

AR = ngﬂu[sszeg,zw( - 20291,638 3 + (15,988 + 1,18/3).T +

+ (-11,032K + 3,225 3).10721° 4+ (2,0933 & - 0,92932 B8 ).10” 61>
(84)

AH = ngH4E15,9880( + 1,180 + 6,85 ’.‘802 + 6,89 ’.‘ﬁzo + 3,422).T +
+ (-11,031 € + 3,225 8 + 4,266 xgoz + 1,641 xﬁzo + 8,922).1071° &

5 _ _ ) oo _ oo ]
+ :93&‘ 0.9294/6 0,825 x002 0,1147 1520 - 1,%883),
107813 (C3840,2154 o€ - 613,4376 (3 ~ 2591550 x3p - 2199,922 .

2

- R0 - 1725,370) | (85)
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Final, se ob{ine pentru AHext t

AHyyy = 0G, [ 51429,0546 X - 20905,0756 8 + (51,976 K + 236 /3 +

6,85 ;‘802 + 6,89 :':;}20 + 3,422)1 + (=22,064 &K + 6,45 /3 +

+ 4,266 x° + 1,641 :'cgzo + 8,9225),10751° + (4,1866 K ~ 1,8586/8 -

co,

. . -6 °
- 0,825 xgo_ - °'11"3‘x§20 - 1,3883).107°1% - (3,422 + 6,89 0 *

e ® .o - 2
+ 6,85 xgo?)'no-(a,9225 + 1,6415 xgao + 4,2665 xcoz)lo 6

+ (1,3883 + 0,1143 igzo + 0,825 ;‘802)10-%2 ] (86)

Ecuatia (86) exprim#d dependenta directd a consumului to-
tal de cdldurd in proces de parametril tehnologici: P, T, T,

1802, xﬁao 8l ngﬂ4 « Presiunea nu intervine explicit dar influ-

enteazd gradele de transformare « siﬁ .
De la consumul total,AHext, se poate trece la consumul

specific raportat la un mol de hidrogen. Stiilnd cia:

nco = 2n8H4 (&—ﬁ) (87)
0
nk12 - 2n0H4 (€ -o-ﬁ) (88)
rezulti By + nH2 - 4”8340( (89)

De aici rezult¥ ecuatia de caleul a ccnsumului specific de c&l-
dura:

AH AH
AH, = ext = ocﬁlgﬁ 190)
nCO +* nHZ 4 DCH4

Relatia (90) este identicid cu ecuatia (57) stabilitd pentru
procesul de conversie a metanului cu vapori de api.

Analiza la calculator a ecuafiilor (86) , (90) va per-
mite compararea eficlenteil procesului de conversie a metanului
cu ameste de vapori de apd §1 dioxid de carbon cu aceea a pro-
cesulul conventional, utilizat in instalayiile industriale ac-

tuale, pentru care s-au stabilit ecuatiile (54), (57).
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3,2.2, Consumul specific de combustibil

Coasumul specifioc de ocombustibil se calculeas¥ ocu relafi-

1le stabilite la paragrafele 3.l.2.1l. gi 3.l1.2.2. in care se
fuloocuiegte $nsi, ﬁ.nai. akrinea 4 Bext,oalculat& ou relatia
(86).

3.3. Bilantul termic fn procesul de conversie catalitiol

cu vapori de apd a gasului natural cu hidrocarburi

superioare

In casul preszentei in gazul natural, alituri de metan,
a unor hidrocarburi gasoase superioare,ecuatia caracteristiod
a procesului are forma (31). Bouatiile stoichiometrice care
trebuie luate in oconsideratie sfnt cele cu numerele de ordine
l - 9 din tabelul 9. Apar in plus, fatd de procesul conversiei
metanului, reacyiile (3) - (é) care sint puternic exoterme.
In consecintld,bilantul termic se modifiocld. Ca foramli generall,
ecuafia de bilant termic este identiod ou relatias (47). Terme-
nul 4H nu se modificl, de asemenea, deoarece membrul drept al
ecuafiel ocaraoteristice este la fel in cele doud procese. Ter-
wenul 4 H, suferd modifiedrt minore, caloulindue-se ou relajia

(48), in care 1 sint toyi componentii din membrul sting al
ecuatiel caracteristice (31).

Termenul A Hp suferd fnsd nodifioldri importante, conocre-
tizindu-se astfel,

H, = n9 [o((A HD) + (A Bo)]- n? ( HD) -
R ™ Ocy R, o /5 R, S E 4r
4 2 3 oy Tt T

- Z"i A g, Bp (91)
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unde i reprezintd numidrul de ordine al reactiilor iu care in-
tervin hidrocarburile superioare, respectiv, conform tabelulul
12, 1 = 3 - 6 pentru transformarea alcanilor gi 1= 7 - 9 pen~
tru transformarea alchenelor in metan. Deoarece aceste reactii,
care au loc in primele portiuni ale reactorului tubular de re-
formare, sint puternic exoterme, termenul AHR scade cu atit mai
mult cu cit cregte procentul de hidrocarburl superioare din
gazul patural. Pentru compozifia gazulul natural din tabelul 14,
termenul AAHR scade cu circa 10000 cal. pentru un mol de gaz na-
tural. Prin urmare, din punct de vedere termic, prezeanta hidro-
carburilor euperioare este favorabild, micgorind consumul de e~
nergie, degl din punctul de vedere al biiantului de materiale

cantitatea de hidrogen ob{inutid este mai mica.
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CAPITOLUL 4. ANALIZA LA CALCULATOR PE BAZA MODELULUI
MATEMATIC AL DESFASURARII PROCESUIUI LA ECHILIBRUL
CHIMIC

Stabilirea modelulul matematic al desfagurarii unui pro-
ces chimic la echilibru se bazeazd pe relatii fundamentale ale
termodinamicii. Deoarece presiunea (P), temperatura (T) gi com-
pozitlia (ni) sint variabllele experimentale obisnuite, functia
Gibbs (G) este cea mal adecvatd pentru a servi ca relafie fun-
damentald ce caracterizeazd termodinamic un sistem chimic sgi
are forma /108/

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

Entalpia liberd, G, este o proprietate extensiva, proportiona-
14 cu cantitate de substan{d din sistem. Aceasta inseamni od

ecuafia (92) este o functie omogend de gradul I in 0.3
G(T, P, N ni) = N\ G(T, P, ni) (93)

Diu teorema luil Buler asupra functiilor omwogene rezultd imediat

(21

G = z/‘{i ni (94)

unde, potentialul chimic Q/“i) este definit astfel:

My = %—ﬁ:=/{1(T. F, ny) (95)
Deoarece starea de echilibru chimic minimalizeaz&d energia
libera, ecuatia (94) poate servi direct ca model matematic al
desfdyurdrii procesului la echilibru. Dacé se cunosc potenfyia-
lele chimice ale componentelor se poate determina compozitia
(ni),astfel incit G s& fie minimd, Aceastd metodd, numitd meto-

da winimalizaril directe a entalpiel libere, a fost sugeratd de
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odtre White, Johnson gi Dantzig /108/, perfectionatd de cdatre
Oliver, Stephanou gi Baier /110/ gi aplicatd de o serle de au-
tori /111, 112/ la sisteme chimice complexe. Metoda minimalizd-
rii directe nu necesitid cunoagsterea ecuatiilor stoichiometrice
independente c¢i doar a speclilor chimice prezente la echilibru
gi, de aceea, este eficlentd pentru sisteme deosebit de comple-
xe, pentru ' rezolvarea ecuatiilor putindu-se aplica meftodele
matematice de optimizare adecvate functiei scop formatd din
ecuafii algebrice neliniare /113-116/.

Deoarece procesul de transformare a metanului cu vapori
de apd (sau cu vapori de apd s§i dioxid de carbon) este descris
stoichiometric de doud ecuatil independente, cunoscute, iar da-
tele termodinamice existente au permis stabilirea unor relatil
precise pentru calculul constantelor de echilibru ale reacti-
ilor, s-a folosit metoda constantelor de echilibrv care este
avantajoasd in acest caz.

In continuare se prezintd modelul matematic al desfédsuré-
rii procesului la echilibru, metuda de rezolvare numericd a
acestula la calculator, rezultatele obtinute i analiza rezul-
tatelor atit pentru procesul de conversie a metanului cu vapori
de ap¥ cit g1 pentru procesul de reformare cu amestec de vapori
de apd g1 dioxid de carbon. Final, pe baza compardirii rezulta-

telor, luind in considerayie si bilantul termic, se trag con-

cluzii asupra avantajelor celui de al doilea procedeu de conver-

8le a metanului.
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4,1. Conversia metanului cu vapori de apa
4,1.1. Modelul matematic al desSfdsurdrii procesului
la echilibru

Agsa cum s-a mal ardtat, procesul de conversle a metanuluil
cu vaporl de apd este definit prin ecuatia caracteristica (1)
81 ecuajille stoichiometrice independente (2) si (3).

Potrivit metodel constantelor de echilibru, in varianta
dezvoltatd de cdtre Calistru C. si colab. /82,83%,105/, modelul
matematic al desfédsurérii procesuluil la echilibru cuprinde ur-
mitoarele grupurl de ecuatils

I ecuatille de definifie a constantelor termodinamice de
echilibru ale reacf{iilor chimice independente;

II ecuatil de corelare a activitatii (tugacitd{il) componea-
telor in functle de concentrayiile ce se pot mésura direct
(de obicel tractii molare, xi);

III modele matsmatice primare sau secundare de bilant;

IV  ecuafiile de calcul ale constantelor de echilibru in
functie de temperaturi.

Concretizind ecuayiile (I} II si III la procesul de con-
versie a metanului cu vapori de apl, considerind compo rtares
de gaz 1ideal a masel de reactie, se obyin ecuatiile (96) sgi
(97

K = —(X-B)(3L:+8)7 PP i}
p o o c

(96)

. Lo
o
3 (=)o v =/3)

(97)
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Kcuatiile (96) sl (97) exprimd dependenfa compozitiei la echi-
l1ibru, reprezentatd prin gradele de transformare la echilibru

de parametrii P, x° . si T. Dependenta de temperaturi
«gi 3, de p » TH,0

este complexd, prin intermediul constantelor K si Kp « De

aceea este necesari stabilirea reiatiilor precige de calcul ale
acestor constante. Inlocuind datele termodinamice din tabelul
13 in relatia generald de calcul (98):
AR 1
ln KP = - =g (98)
B-au obyinut ecuayiile (99) si (100):

g K = = -2§§%411l- - 11,87 - 2,058457.10727 + 0,177950.10™°1%

P
+ 8,343%231 1gT (99)
_2217,18 3 ~6,2
1g KPB = 22108 | 5,094672 + 0,352381.1077T - 0,050773.107°1°+
+ 0,296930 1gT (100)

Valorile constantelor Kp2 ei,Kp3 » calculate cu relatiile (99)
81 respectiv (100), sint mai precise decit cele calculate cu
relayiile simplificate existente in literaturd /59/ si concor-
d& bine cu valorile tabelate existente in unele lucridri /22-26/.
Sistemul format din ecuatiile (96), (97), (99) si (100)
constituie modelul matematic al desfésurdrii procesului de con-
versie a metanului cu vapori de apd la echilibru. Prin rezolva-
rea acestul sistem de ecuatii algebrice neliniare la calculator
se ob{in, la valori date ale parametrilor P, T si iﬁzo , BTa-
dele de transformare la echilibru o< g1 3 . Inlocuind valorile
lui o€ 61/3, astfel obtinute, in ecuatiile primare de bilant
din tabelul 5, se obyine bilantul teoretic de materiale al pro-

cesului in conditiile date. Prin rezolvarea la calculator a
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sistemului, intr-un interval larg de variatie a parametrilor,
se efectueazé analiza procesului in vederea optimizéiii aces-
tuia. \

Precizia valorilor obtinute pentru oK siﬂ depinde nu ':numai
de validitatea modelulul stablIit ci gi de metoda de rezolvare

a acestula.

4,1.2, Metoda de rezolvare numericéd, la calculator,

a modelului matematic

Sistemul de ecuafii neliniare (96), (97) care descriu
echilibrul, nu poate fi rezolvat decit numéric, prin aplicarea
uneil metode 1terative care reduce problema rezolvériinunui
sistem de ecuatil nelinlare la rezolvarea unei secvente in-
finite de ecuat{ii liniare. In notatiile algebrei matricaale,

acest sistem se scrie astfel:

f=- f(x)=0 (101)
f = vector coloand N dimensional
x = N variabile independente (aici N= 23 K g1 B )
Dack x* este solutia ecuatiei (101), adicd £(x*) = o,
atunci 1terayia funcyionald este caracterizatéd de o funcfie
vector g(x) astfel incit;

g(x) = x* (102)

In termeni de g(x) si estimarea initiald X, a lui xf,putem

detini o secventd de vectori x, prin formulas
Xkel = 5(xk) (103)
bucéd x, este suficlent de arropiatd de x* aceastid secventa va

couverge spre X¥ ,)1o/, Deyi ecouvergenia este astfel garentats
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este, de obicel, greu de estimat X . Aceasta este, de fapt,
deficienta tuturor metodelor iterative. Diferitele metode de
acest tip diferd intre ele prin alegerea lui g(x).

In cadrul metodei Newton-Raphson, g(x) se definegte prin

relatias .
g(x) s x - IL(x) o £(x) (104)

unde J(x) este Jacobianul functiei, adicd matricea formatid din
derivatele partiale ale lul £, %}%— .

Combinind ecuayiile (103) gi (104), se obfine:
J(xk)(xk+l - k) = -f(xk) (105)

de unde se vede cié iterayia se obyine prin truncherea serilel
Taylor a lui f(x) dupd prima derivati.
In aplicarea metodei spar dificultiti,deocareces
- calculul dupd flecare iteratie a jacobianului consumada mult
timp atunci oind numérul de ecuatii (N) este mare;
- trebuie cunoscut¥ forma funotiei‘f(x) gl aceasta sad nu file
prea complicatd, pentru a se putea calcula J;
- evaluarea luil x

orl dificili.

0! pentru a se asigura convergenta este une-

Existd g1 alte metode care depigesc aceste dificultayi.
Dintre acestea amintim: metoda generalizatd a secanttel si meto-
da substituyiel succesive /112/.

Metoda generalizatd a secantel /113/ nu necesitid niel o
derivatd pentru evaluarea luil g(x). Este de fapt metoda Newton
Cu un jacobian aproximat prin relatia J(xk) = Afk [A xk]-l.

Prin urmare in acest caz g(x),este formulatéd astfeli

g(x) = x - (Ax)(Af) Le(x) (106)
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Metoda substitutiei succesive /113/ se bazeaz&d pe scrié-
rea lui f(x), cind este posibil, sub forma:

£(x) = x - g(x) (107)
atunci g(x) devine: _
g(x) = x - £(x) (108)

Relatia (108) aratdéd cd metoda substitufiel succesive este
0 variantd a metodel Newton-Raphson in care jacobianul este ma-
tricea unitard.

Pefitru rezolvarea sistemului (96), (97), s-a ales metoda
Newton-Raphson. Cele trel dezavantaje ale metodei nu se mani-
Testd in acest caz, deoarece:

- numirul de ecuatli (N = 2) este mic si decl timpul necesar
caleuldrii jacobianulul este acceptabil;

- rorma funcf{lilor este bine precizatd gi nu foarte complicati,
putindu-se deci calcula J3;

- evaluarea lui x (valorile initiale ale lui si/s ) s-a
putut face destul de precis pe baza ecuatiilor (18) gi (19),

stabilite anterior. Cu ajutorul mirimilor experimentale XCH
o 4

o)
xuzo)
81, in ipoteza desfiigurdrii procesulul real foarte aproape

gl xc02 s-au evaluat o€ 51/9 la conditii date (P, T,

de echilibru, aceste valori au fost considerate solut il de

plecare xo.

Convergenta a fost asiguratd, totugi, numai aupid moai-
ficarea metodei originale prin introducerea amortizirii co-

recyiilor /82/.

Algoritmul conceput pe buza acestel metode este prezentat

in figura 4.
»
Programul s-a scris in limbaj FORTRAN pentru calculatorul
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Fig.4 Algoritmul de rezolvare a ecuayiilor (96§, (97)

prin metoda Newton-Raphson.
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4,1.3. Rezultate obtinute

In literaturd existi valori ale mirimilor € gi B in
urmitoarele conditil-/22,23/

;gzo.z Ta 400 - 1127°C P = 1 - 30 at.
’.‘320’4 T= 526 - 827°C P= 1 - 30 at. "
igaoa 6 T= 527 - 827°C P= 1 - 30 at.

xgzoa 0,9-1,0 T= 727 - 827°% P= 1 at.
y

. In reactoarele actuale de reformare presiunea este deja
mai, mare de 40 at. gl aceasta va creste in viitor, prin rea-
lizprea unor linii de amoniac care sd lucreze la o0 presiune
_unioi_pentru‘intreaga instalafie,desfiinyindu-se cqmpresorul
de sintezd.. De aceea, pentru completarea datelor existente gl
verificarea lor, s-au obtinut valorile lui £ i /3 prin re-
zolvarea ecditiilor (96) si (97) la calculator, in conditiile:

x§20= 13 23 3y 45 53 63 83 103

T= 600; 70603 8003 900; 10003 11003 12003 1300°K;
F= 13 103 203 30; 403 503 100 at.

. B-au extins astfel intervalele de variatie a ceolor

trel parametri incit sd includ¥ atit conditiile de desfigurare
a proceselor din liniile industriale actuale cit gi din cele
de perspectivid. Extinzind intervalul temperaturii, datele obti-
nute vor permite §i analiza evolutiel compozitiei pe lungimea
reactorului, tinind seama de profilul temperaturii in reactorul
tu%ular.

Datele obtinute sint prezentate in tabelele 17 -~ 23 din
anexa 1, sub forma variatiei gradelor de transformare &« » /3 81

'7 co Cu temperatura gi raportul iniglal ;g 0 , la diferite pre-
2
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siuni. Mérimea '700 s-a caloulat ca raport ﬂ/o( .

Inlocuind miirimile X 91 4 , astfel obyinute, in ecuatiile
(54) g1 (57) la trei temperaturi inifiale (720, 760 si 800 K),
s-au obyinut mirimile 4 H , 91 respectiv AH _ prezentate in ta-
belele 24-41, din anexa 2.

4.,1.4., Analisa resultatelor

Trebuie subliniat,in primul rind,ci valorile numerice
ale miirimilor o« g1 /3 obfinute concordd ou cele existente in li-
teraturld pentru intervalele cercetate anterior /22,23/. Astfel,

la P= 20 at., T= 900 K i ’.‘320 = 4, valorile obyinute de noi

91 cele existente, sorise in parantezd, sint:s £= 0,334 (0,333);

f3= 0,285 (0,284). Aceasta confirml gi validitatea datelor ob-
tinute de noi,pentru prima daté, in conditiile:s ;320 = 33 5%
8y 10y P= 403 503 100 at. 81 T = 1100 - 1300 K.

Pentru evidentierea intiuentei parametrilor T, P gi ;320
asupra gradelor de transformesre « , /3 si '700 precum gl asupra
consumurilor specifice de cidldur¥, s-au trasat diagramele din
figurile 5-27,

In figurile 5-10, este evidentiatd influenta concomiten-
td a temperaturii gi oonpozi;ioi inigiale asupra gradelor de
transformare la diferite presiuni. Datele confirmi variafia
calitativ previzibil¥: o€ cregte ou T, ”700 scade cu P, ambele
grade de transformare oresc cu raportul xH20 . lmportanta dia-
gramelor este in special de ordin cantitativ, la o presiune da-

‘4 putind Ffixa perechile de T gi ;zgao pentru a obtine gradele
de transformare dorite.
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7 Zco zcu‘ ° g
a8 f 2 Xppd !
10 0, 1
[ ]
[]
04 ¢
1
a2 ~
i
Psat 1 P=20at L
800 1n'uo W0 700 TK QoLsmo on flln nloo T K
Pig.5 Variatia gradelor de  Fig.6 Variatla lui M ca, o
transformare sl o)
CH Cco cu T si la P= 20 at.
. .7 4 7 Yzco tzov

ou T gi xgzo.u P= 10 at.

Ps&0at
\ A 1 i
900 1000 700 1200 T K

Fig.7? Variatia lui gl Fig.8 Variatia lui sl
, Lo "cu, - "l o,
y[ co ©u T ¢ xuao,la P = 30at. )zco cu T gl XHZO’ la P= 40 at.
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P=100at
30 — A 1 I S OD 1 - 1 ] .
3¢ 1000 100 1200 T K 300 1000 100 1200 TK
FPix.9 Variatia luil si Fig.1l0 Variatia lui si
"lcu, 1y,

Moo o4 T 8 xgeo,la B 50at. o ou T i xgzo,la P = 100at.

OXHio

Fig.1ll Variatia lui cu Fig.12 Variatia lui cu
X3 o 81T la P= 4 Tom, 0 o Lo
H,0 § a P= 40 at. xH2O si T %a fg=q49 at.
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I 4 i

900 1000 100 1200 T K

. 74g«13 Dependenta lui 7034 1 Pig.l4 Variayia lul ,6 ecu T
oo *A _
1200 de P ot xnzo la 1100 K -3 xH20 la P= 10 at.

‘ r ~ I - I
08 P=30at
|
0
op/-\
P
o;/—/-_\\
2
Q ® ot 0'2 .Q .1
m A 1 1 QO 4 1 e
900 1000 100 200 TK 900 1000 noo 1200 T K

Fig.15 Dependenta lui/.) de T Fig.16 Dependenta lui A3 de
ol xﬁzo la P= 20 at. T g1 x§20 la P= 30 at.
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o

02 2

A -
QBL P =100 at

Fig.l? Variatia lui/a cu T si
o )
la P= 40 at.
*H,0

Fi1.19 Variatia luiﬁ cu T gi

1320 la P= 100 at.

A
[ P=5S0at

Q0 | if-“T“‘~+

900 1000 100 1200 TK

¥Fig.1ld variatila lui/e cu T

ei;:go la P= 50 at.
2

01

1

4 1
900 1000 1100 1200 TK

Fig.20 Variatia lui/S cu P

°o
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Din figurile 1l gi 12 rezultd c& influenta raportului

xﬁzo este ocu atit mai puternicd cu cit temperatura este mai

micd,in cazul lui ‘rz cH, gi invers, in cazul luil ‘rzco. Deoa-
rece intereseazd in mod deosebit mirimea 7ZCH4 - m#surd di-
rectd a eficientei procesului - rezultd cd la temperaturi mal
mari de 1100 K, cresterea raportului ;320 peste valoaraa 5
este, practioc inutild.

Curbele din figura 13 relevd influen{a negativd a pre-
siunii asupra gradului de tranafprmaro a metanului in special
la excese mici de vapori de api.

Degi reactia (3) este fir¥é variatie de volum, "?CO’
datoritid stoichiometriel oomplexe a procesuluil, cregte cu pre-
siunea in special la excese micl de vapori de apd gi la pre-~
siuni mai mioi de 50 at.

Variatia mlrinii/j ocu temperatura gi compozitis, pentru
diterite presiuni, este reprezentatd in figurile 14-19. Aces-
te diagrame evidentiazd un maxim al lui./Scare apare la tempe-
raturi cu atit mai mari ocu eit oregte ;320 .

Curbele din figura 20 aratd faptul od maximul lui A3
in raport ou temperatura este influentat gi de presiune, de-
plasindu-se spre temperaturi mail mici ocu oit scade presiunea.

In figurile 21-26 s-au reprezentat variatiile consumului
8pecific de ocdldurd cu temperatura gi compozitia initiald la
diferite presiuni. Din aceste diagrame se remarcd existenta
unul minim al variatiel 1lui AHc cu temperatura. Temperatura
optim¥ corespunzXtoare nu are insd o valoare fixi ci daepinde
de celalti parametri. Astfel, la P gi T, constante, valoarea
Optimd a temperaturii se deplaseazd spre valori mai mici pe mi-

surd ce cregte excesul de abur iar, la condi{ii inigiale date
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(;320 sl To). cregterea presiunii de lucru duce la cresterea
temperaturii care minimalizeazd consumul de céldurd. Evident,
cregterea temperaturil de preincélzire a amestecuiui initial
(To), duce la scdderea liniard a consumului de cdldurad, tapt
care rezultd din rigura 27.

Existen{a valorilor optime ale temperaturil, gidsitad prin
analiza procesului la caloulator pe baza modelelor matematice. .
de bilant ¢e mas¥d gl cdldurd, poate fi atribuitd caracterulul
tbrmic opus &l reactiilor (2) gi (3). In acest sens se poate re-
marca faptul cd minimul consumului de cidlduri din diagramele.
AHc - T coincide cu maximul variafiei lui @ cu T la aceleasi
valori ale celorlalti parametrl. Corespunzator acestor consumuri
minime de cdlduréd se pot determina, cu ajutorul relatiilor
(68) sau (80), consumurile minime de combustibil. Acestea se

vor analiza in capitolul 5 comparativ cu valorile misurate ex-

perimental.
AHc¢ 10
P=10at
26}

ZLr-

22 L 6
4 ! . \-/
20'— / H 20\.—/

1eL L L i 18 1 n
900 1000 100 1200 T K g00- 1000 1100 -

1
12200 T K

Fig.21 Variatia lui 4 H, cu T g1 Fig.,22 Variatia lui-4H, eu

°0 _ .
* 0 » 18 P = 10 at. T 51 x§201a P= 20 at.
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P=30at 0

i
18— I 1 It
900 1000 100 1200 T K

)

Mg.23 Variayia lui AH_ ou T
41 x° la P= 30 at.

.; 1,0

s

i

8Hel .50 qt A

24
6
22+ <
Xops 2
20 " A JM J
900 1000 1100 1200 T K

Fig.25 variatia lut AH cu T
$1 xﬁao la P= 50 at.

Ap.t‘
P=40at
2 0
26}
]
24
\/
22+
3
X.p-l
20 B S 1 J__.--__J
900 1000 1100 1200 TK

Pig.24 Variayia lui AHO cu T
°o

sl x la P = 40 at.
H20

2 — Ao T G
900 1000 1100 1200 T X

Fig.26 Variatia luid Hc cu T
‘o

8l x la P = 100 at.
H20
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AHcr—_ \

peratura initiald si xﬁ 0
2

22% la T= 1100 K g1 P= 40 at.

Datele obtinute prin analiza procesului de conversie a
metanulul cu vapori de apd, la calculator, pe baza modelelor
natematice de bilant de masi g§i cdldurd stabilite in capitole-
le 2 gl 3 evidentiazd o interdependenfd complexd a performan-
telor procesulul (grade de transformare, consum specific de
cdldurd) cu parametril tehnologici. Pe baza acestor date, la o
presiune de lucru fixatd se poate Btabilil setul de parametri
care, in ipoteza desfidsuririi procesului la echilibru, maxima-
lizeaz8 performantele procesului.

In continuare se trateazd, in mod analog, procesul de
conversie a metanulul cu anestec de vapori de apd si dioxid
de carbon cu scopul evidenfierii influentei pe care o poate
avea prezenta CO, ~ ului (fie int ‘odus in amestecul metan -
abur, fie datoritd utilizirii gazelor naturale cu confyinut

ridicat de CO,) asupra performantelor procesului.

specific de cédldurd cu tem~

2&>--~\\\‘-~\\\\\\?\ Fig.27 Variatia consumului
23
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4,2, Conversia metanului cu vapori de apa si
dioxid de carbon -
4,2.1. Modelul matematic al desfaguraril procesului
la echilibru

Acest proces, aga cum s8-a ardtat in capitolul 2, este de-
finit prin ecuatlia caracteristicd (20) si ecuatiile stoichiome-
trice (3) si (5). Aplicind gi in acest caz metoda constantelor
de echilibru, in ipoteza comportdrii 1deale a maseil de reactie,
Be obtin ecuatiile (109) si (110):

<oc+p>(5:302 -+ 28)

Pz = -~ (109)
3 £ - o -2
(& - pIGg o -2p8)
E . 16 P2 (K€ = B)%( L4 B)° (110)
p L] ° °
> Q=K K 2L 4 Xy + x] 2

Pentru dependenta constantel K de temperatura se utilizeaza

P3
relatia (100) iar pentru Kp relatia (111) stabilitd in aceas-
5

td lucrare, pe baza datelor din tabelul 10:

. _ _12078,07
Pg T
. 107802 4 8,0463 1g T (111)

1g K ~ 8,595279 - <,410839.107°T + 0,228736.

Daci in locul gradelor de transformare o si /3 se utilizeaza
mirimile XCH4 gl y = xH2/xCO y médsurabile direct, ecuatiile
(109) gi (110) devin:

°0

xcoz(l + 2ICH4)(1 + y)*(l - A xCH )(y - 3) Y

4 .
Kp = (112)
3 1 - 2(1 - -
i§20 (1 +2 X X1 + ) (1 - A xcﬂq)(y 1)

4
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K 4

2 2 2
(248)°(149)° x50 (L42xgg ) (147)+(L-Bxgy ) (7-3) xcy,

4,2.2. Metoda de rezolvare numericd la calculator

Sistemul format din ecua{iile algebrice neliniare (109)
sl (110), impreund ou ecuatiile constantelor de echilibru s-a
rezolvat, prin programare la calculator, prin varianta Daviden-

co /114/ a metodelor numerice expuse anterior.

4,2.3., Rezultate obtinute

S-au obyinut numeroase valori ale mirimilor o si /3, res-
pectiv xcu4 g1 y,pentru urmdtoarele intervale de variatie a
parametrilor tehnologicis

P= 10; 203 30; 40; 50 at.;

T = 9003 10003 11003 1200; 1300 Kj;

Xg,0= 13 21 33 41 51 63 73 8;

1802 = 03 13 23 33 4; 5.

In tabelele 42-46, din snexa 3, se prezintd concentrat,

valorile obyinute pentru gradele de transformare o€ gi /2 in in-

tervaleles P = 10v50 at., T = 900 - 1200 K, x3 , = 1 - 8,
T 2
xgo = 1 - 4, renunyindu-se la datele mai puyin semnificative.

2
Comparind datele din tabelele 42-46 cu cele din tabelele

18-22, se remarcd faptul c#, la xgo = 0, gradele de transfor-
2

ware pentru procesul de reformare cu amestec de vapori de apa

$1 dioxid de carbon devin aproape identice cu cele obtinute an~

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

belul 21 la P= 40, T = 1100 K gi 2° 3

H20 = » rezultd £ =0,7369,

ps = (113)
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iar din tabelul 43, la xgoz = 0 gi ceilalti parametri identici,
rezultd o€ = 0,735743 . Abaterea de aproximativ 0,1% se pastrea-

z& la toate datele. La/G diferentele sint mal mari.

4,2.4, Analiza rezultatelor

Datele prezentate in tabelele 42-46 cit si diagramele
din figurile 28-36 permit &naliza influenfeil parametrilor

o °o
xCOZ’ xH20 s P 81 T asupra gradelor de transformare oCsi/G

cit gl asupra compozitiel gazului exprimata prin marimile

CH 81 y. Dintre parametrl intereseaz&d in mod deosebit rapor-

tul xco2 ca factor specific al acestul proces fatd de proce-
deul conventional de reformare a metanului, la care x802 O.
Datoritad complexitaf{ii procesulul, influenta lui
;802 depinde si de valorile celorlalti parametri. Asttel,
la temperaturi de 900 gsi 1000K, prin addugarea dioxiduluil de
carbon, gradul de transformare dfsca&e la Inceput (cind
;802 = 1 - 2)apoi cregte, depégind valoarea initiald. La tem-
peraturi mari, ae 1100 gi 1200 K, acest fenomen apare, degi
Ioarte slab, doar la rapoarte ;320 Z 6.
Astfel, din tabelul 45 se vede c&d la 900 K, P= 40 at.
gi x.H 0= % o(scade de la 0,299031 , pentru x002 = 0, la

0] 256461 la xco2 = 1l; apoi creste din nou atingind, la

802 = 4, valoarea 0,29643%6 . Din acelaei tabel se vede ci

la 1000 K scaderea initiald a lui o« cu xc02 este mai putin
accentuaté.

Din figurile 28-31 rezulti c& la T = 1100 K, indiferent
de presiune, atunci cind ;3'0‘4.6, gradul de transformare

cregte continuu cu 180» . Cregterea este cu atit mai puter-
p
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nicd cu cit xnao este mal mic. Astfel, din tabelul 45, re-
zultd cd la T = 1100 K gi P= 40 at. daca xH 0= 3, prin addu-
garea unui mol de 002, gradul de transformare KL cregste de la
0,647818 la 0,687257 . Dacé, la aceleagi P §i T dar £§20 = 2,
se adaugd un mol de 002, oL cregte de la 0,531456 la 0,605407 .

8ea poate trage concluzia, in final, cd la temperaturi
mal mari de 1100 K si rapoarte ;§20 £ 6, addugarea dioxidului
de carbon in amestecul metan ~ abur, duce la cregterea gradu-
lui de transformare a metanului.

Din tabele cit gi din figurile 28-31 rezultd c&d gradul
de transformare /Sscade, in toate conditiile, cu cregterea ra-
portului ;802. Mail mult, la anumite valori ale acestuia, in
functie gi de ;520 » reuctia (3) decurge in sens invers iar
slstemul nu d& solu{il reale gi pozitiva (in aceste condifii
in tabele apar linii).

Din figura 32 rezultd influenta concomitentad a luil

xgoz 1 a temperaturii T asupra lui o,1a P = 40 at. i x§20 -

5. SBe remarcd din nou faptul cd, la T = 1100 K, cregterea

lul « cu xgoa este mal accentuatd decit la temperaturi mai

mici.

Din figura 33 rezultd influenta presiunii asupra luil
K g1 A la diferite rapoarte io atunci cind x 3 gl
P cO, H,0 =
T = 1100 K. Curbele sint aproximativ paralele de aceea se poa-

te spune cd influenta presiunili nu depinde de valoarea lui

o}
X .
co,

Calitatea gazuluil de sintezi rezultat exprimatd prin

XCHq 81 y, rezultd din figurile 34 gl 35. Se remarcid Scaderea

puteruicd a concentratiel metanului netranstormat cu creste-

. . .o "
rea lui x002 mal ales la rapoarte Xgao<;5'
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Fig.28 Variayia lui o€ g1 /3
) °o _
cu xco2 sl xHZO la P= 20 at.

g1 T = 1100 K.

“1p .30 Veriatia lul K gt 3
L .0 © 0 -
cu xii,(() g1 XCUZ la P = 40 4t.

<1 1= 1100 K.
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)
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Fig.29 Variatia luli K siﬁ
00 (]

o —
cu xCO2 sl XH 0 la P= 30 at.

2
gi T = 1100 K.

?

1 L
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Fig.31 Variayla lui X 81 3

(o} (o} _ e
cu XHZO g1 1002 la P= 50 at.
i T = 1100 K.
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Mkt !
Lmol J

Fig.%6 Variatlia consumului
24

3
3 .
/—/ specific 4H, [ Kcal/Kmoi] cu
/////}‘—""””/’ T gi x802 la P= 40 at.,
22 L2 = = -
xH20 =381 T, = 800 K in pro

1

/-C

cesul de conversie a metanuluil

2 cu vaporil de apa sl dioxid
de carbon

181

16 L. R S

900 1000 100 TK

Raportul y scade brusc cu igoz putindu-se astfel obtine gaze cu
Y= 1 - 3 necesare sintezei alcoolilor.:

Eficlenta reformarii metanulul cu smestec de vapori de
ap8d gl dioxid de carbon este ilustratd mal ales de cregteroca
lul « 1la T 2 1100 K gi ;‘32046 g1, evident, de Bcdderea cores-—
punzitoare a lui Xoy o

Prin rezolvarea ecuaf{iilor (86) gi (90) se pot deterwina
mirimile Aaext/nCHu = AH' sl respectivAH in functie de pa-
rametrii P, T, xH 0 * x° sl T

CO
In tabelul 47 sint plozentate rezultatele ob{inute la

Pa 40 at., xH 0= 3 gl T 800 K pentru a evidentia influenta
temperaturii 91 a raportului xco2

Din tabel,precum i din diagrama 36 rezultd cé, de aceus-
t& datd, nDu mail gpare un minim al consumulul specific de céldu-
r& in funcyie de tewperaturd ci doar um palier in intervalul
1000 - 1100 K, Temperatura de lucru trebuie deci eleas¥ in acest

iuterval la celelalte coundit il date. Se remurca de aseweneas fup-
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in special la valori mici

tul ¢& AH_ creste cu raportul xg
c 002

ale acestuia.

La rapoarte 5802>> 2, cresterea cu o unitate a lui ;802
duce la cregterl ale consumului specific de céldurd de aproxi-
mativ 1 Ecal/mol H2. De aceea, la alegerea condit{iilor de lucru
si aprecierea eficienteil procesuluil de conversie a metanulul cu
vapori de apd gi dioxid de carbon trebule luate in consideratfie
toate aspectele ce se desprind din acest studiu:

~ cresteri importante ale gradului de transformare o ,

economiil de abur,

obtinerea unor gaze cu compozitil variate si

consumuri de cédldurd putin mai mari.
Tabelul 47. Variatia consumului de cdldurid cu T gi ;80 y la
. 2
_ R+ T N
P= 40 at., tzo = % gi To - 800 &

(AH'[Kcal/Kmol CH,J, AH  [Kcal/Kiol]H,)

XG0 0 1 2
4
T K 2 2
900 AH' | 17149,05 16949,59 19509,40 22946,21 26012,96
AHc 17322,28 197%6,36 21438,90 23168,62 24059,34
1000 AH' | 31617,41 35734,36 42031,90 48588,11 55078,96
AHG 18793,04 21336,49 22798,80 23831,70 24646,03
1100 AH' | 49975,73 58688,00 68993,90 77347,00 -
AHc 19286,71 21350,41 22961,21 23%887,30 -
1200 AH' | 67757,92 76906,94 88316,32 96813,21 -
AHC 19775a25 21593194 23556’00 25154013 =
4.3. Conversia gazului natural cu vapori de apa

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

cantitayl importunte de hidrocarburi gazoase superioare. mode-
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lul matematic al desfdsuraril procesulul de conversie a aces-
tuia cu vapori de apd este alcatuit din ecuatiile (96), (97),
(99) 81 (100) in care se inloculegte compozitia initiald

tictivd calculatd cu relatiile (38) - (41). Ca urmare, datele
prezentate in tabelele 17 - 23 se pot folosl la analiza aces-

tul proces, dupd precizarea compozitiel initisale tictive.

BUPT



72

CAPITOLUL 5. VERIFICAREA EXPERIMENTALA A MODELELOR
MATEMATICE DE BILANT ‘

S.1. Parametril care trebule determinati

Ecuatiile secundare de bilant de mas&d, grupate in tabe-
lul 8, evidentiazd faptul c& pentru concretizarea bilanfului de
materiale intr-o instalatie oarecare de conversie a metanului cu
vapori de ap¥, sint necesare doud marimi finale: XCH4 si X002°
in cazul bilantului real acestea sint concentratii care se ma-
soard direct, la iegirea din reactor.

Utilizarea ecuayiilor primare de bilanf presupune mai
intii calculul gradelor de transformarecx'si/3 , 1n functie de
parametrii determinati XcH4 51 Kool folosind relafiile (18) si
(19) stabilite in acest scop.

In ambele variante se presupun cunoscute marimile de in-
trares debitul de gaz metan (ng sau ngm), compozitia initiala

a gazulul metan (XgH ) 51 debitul de abur la intrare (ngzo Sau
4

0
).
H 0

Ecuatia (54) de bilant termic, cu care se determini con-

mn

sumul de caldurd include, ca parametru care trebuie determinat,
temperatura masei de reactie la iesirea din reactor (T). Ecua-
Yla (68) cu care se determini consumul de combustibil include,
Ca parametru care trebuie determinat, temperatura gazelor de ar-~
dere care pirasesc zona de radiatie a cuptorului de incdlzire
(Ta). 51 In cazul bilantului termic se presupun cunoscute mi--
rimile inigisle: To - temperatura amestecului metan-abur la in-

trarea in reactor, T,y - temperatura gazului combustibil la in-

trarea in arzdtor, T , - temperatura comburantului (aerul) la
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intrarea in arzétor, debitul de gaz combustibil (V° ) y debi-
CHL.f ard.

o
tul de comburant (Vaer

metan-abur la intrarea in reactor.

) precum si presiunea (Po) a amestecului

In concluzie, la procesul de conversie a metanului cu va-
pori de apd, trebuie determinate douad concentrafil finale (XCH4
si xCOZ) pentru concretizarea bilantului de materiale gi doua
temperaturl finale (T si Ta) pentru concretizarea bilanfulul ter-
mic, folosind modelele matematice de bilan}{ stabilite. Aceleasil
midrimi sint necesare gsi pentru celelalte doua variante ale pro-

cesului.

5.2. Valorl experimentale ale parametrilor care trebuie

determinati. Verificarea modelelor

Pentru a testa, la scard industriala, valabilitatea mode-
lelor de bilan{ stabilite s—~au técut determin&ri la doud instala-
t11 industriale de conversie a gazului natural din cadrul linii-
lor de amoniac tip "H.G." gl respectiv tip "K." Instalatia tip
"H.G.", de la C.I.C. Turnu Mégurele, a fost analizatd in cadrul
unor contracte de cercetare gtiint{ificd la cererea Centraleil
de ingrédsdminte chimice /101,102/.

Schita acestel instalatil, cu specificarea punctelor de
m&surd a marimilor finale gi initiale, este prezentatd in figu-
ra 37.

In tabelul 48 sint prezentate valorile medil zilnice ale
marimilor initiale gi ale parametrilor determinati pentru o
perioada de 12 zile. Pentru caracterizarea statisticd a gatelor
primare masurate s—-au rolosit: media aritmetica (X = % 2{ xi),

- {1
dispersia (8 = i :g.(xi - x)2 51 abaterea medie patratica

n
laq
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Vam Jord Tog gaze purja
Abur 2/ .
3 JJ\Vs
E
3
c
\
; I
3 AV : 9
arse f i N
vo { 'd
Gaz metan 7 gm E—1—0
x(.:H‘ La C‘nm L Abur XCHy Xco
Abur auxiliar & _Aer de proces Spre
> \ E 1 conversie CO
Aer
Fig.37 Schita procesului tehnologic de conversie a gazuluil

natural cu vapori de apa ("H.G." - Turnu Migurele).
l. compresor gaz metan; 2. turbina cu awnur; 5. pre-
incdlzitor gaz metan; 4. desulfurator; 5. preincal-
zitor amestec initial; 6. reactor multitubular de
conversie a metanului; 7. cuptor-zona de radiatie;
8. reactor de conversie treapta a doua (reformer se-~
cundar); 9. cazan recuperator; 1l0. preincdlzitor

aer de proces; ll. supraincalzitor; 12. preincilzi-
tor aer de ardere; 13. ventilator aer de ardere;

14, cuptor-zona de convectie.

(s =\l6T).

Se pot remarca variatil mai mari ale marimilor Ta’ ve

(vgm)ard.’ vaer' in jurul valoriil medii. Abaterile absolute

gm’
o

fatad de valorile prescrise sint de asemenea iumportante, in spe-

cial la parametrii: T, T, 8l (ng)

ard. Tabelul 48 poate ti fo-

losit ca model de figd de control al functionarii acestor insta-

latii prin intermediul bilanyuriior.
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Tabelul 49, Bilentul de materiale, in valori prescrise, al
procesulul tehnoiogic de conversie a gazulul na-

tural ("H.G." Turnu Migurele)

Compo- Ez Eg Ey Fq

nent  |gnol/n % mol Kmol/h Kmol/h % mol Kmol/h % mol
C4H10 16,8 1,80 - l6,8 1,80 - -
05H8 28,0 3,00 - 28,0 3,00 - -
CQHG 65,3 7,00 = 65,3 7,00 = -
034 819’5 87'90 - 81993 87’90 56792 10’30
Cco - - - = = 505a2 8151
002 - - - - - 430,7 12,08
H2 - - - - - 2460,7 69,03
NZ 2’8 0’30 - 2’8 0,50 2,8 0’08
total l932,2 100,00 - 952,2 100,00 ;64,6 100,00
H,0 - - 4294,1 4294,1 - 3129,5 87,79
ocal  |932,2 - 4294,1 5226,3 - 6694,1 187,79

In tabelul 49 sint datele bilantului de proiect. Se poate
remarca faptul cl in condi{il reale (tabelul 48) instalatia
func{ioneazl in condiyii diferite de cele prescrise, atit in
ceea ce privegte compozifia materiei prime cit si cellalti para-
metri.

Verificarea modelelor matematice de bilanf{ cu ajutorul .
mérimilor misurate in instalayle Be poate face prin intermediul
midrimilor intensive (fractiile molare xcﬂa, b 0T Xcoa, XHZ, Xyu)e
Pentru verificare se determind toate cele cinci fractii raporta-
te la gazul uscat. Cu ajutorul a doud fractii (XCH4 ’ x002) sta=-
bilite ca fiind parametrii independenf{i, se calculeazd bilantul
cor ¥u, #1 Xpn
calculate coincid cu cele masurate, modelul matematic de bilan}

in mirimi extensive gi apol intensive. Dacd X

86 verificd. Valorile prescrise de bilant pot fi cu greu tolosi-
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te la aceste verific#érli deoarece conditiile reale de lucru sint,
asa cum s-a vdzut, mult diferite de cele prescrise. .

In tabelul 50 sint prezentate datele experimentale g§i
calculate pentru verificarea modelelor matematice de bilanf de
masd 8i cdldurd la instalatia tip "H.u." Pentru mérimile mésu-
rate 8int sorise direct mediile aritmetice pentru o periocada de
12 zile.

Tabelul 50. Verificarea modelelor matematice de bilanf de masa
81 cdldurd pentru procesul de conversie a metanu-

lul ou vaporl de apd (instalayia "H.G.")

Fom Mirimi m&surate Mérimil calculate

PO= ————SmE——— A ~,. 0

nent xi (ngm)ard. ni xi xi (ngm)ard.

CH,, 0,1C48 342,02 0,1048% 0,05210

CO, 0,1340 437,31  0,1340% 0,06667

co 0,0575 182,06 0,072 0,02773

H., 0,7008 2295,45 00,7020 0,34973

A"(azot) 0,0029 6,70 0,0020 0,00102

Total

gaz 1,0000 3263%,54  1,0000 -

uscat

H,0 vap, - 448,66 | 3300,56 - 0,50275 435,60
Kmnol/h Kmol/h

Total 1,0000 ( o4,10 - 1,00000

Cu ajutorul celor doud médrimi misurate XCH4 gl 1002 se cale

culeazd, cu ecuatiile din tabelul 8, n 0 apoil, debitele molare

8
pentru toate componentele si, rinal, X.., » X,ne Acestea din
urmd sint suficlient de apropiate de vaigrifzzexp:rimentale co-
respunzdtoare.

Ecuagiile bilanyului termic se verificd comparind canti-
tatea de combustibil calculatd cu ecuayiile (54), (62), (64),
(6u) g1 (o8) la parametrii misurati din tabelul 49, cu cantita-

(0] .
tea (ngm )ard.masuraté direct. Cantitatea calculata (435,6
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Emol/h) este mail micd ocu 2,91% decit cea masuratd (448,66
Kmol/h). Bouatiile nu au luat ins¥ in consideratie plerderile
de cildur¥ care sint, la ocuptorul de reformare, de 3-4%. Se
poate decl considera c¥ modelele matematice de bilany de ma-
sd 81 cdldurd stabilite pentru procesul de conversie a gazului
natural sint verificate cu datele experimentale din instalatia
tip "H.G.".

In tabelul 51 sint prezentate datele masurate gl cele cal-
culate pentru acelasi proces care are loc insd in reactorul de
conversie a metanului cu vapori de apa din instalatia tip "S" -
Piatra Neam{. La a.vasti instalatle nu s-a putut masura Ta de
aceea 8int prezentate numai datele bilantului de materiale.
Concordanta este chiar mail bund decit la instalatia anterioard.
Tabelul 51. Verificarea modelului matematic de bilant de masd
pentru procesul de conversie a metanulul cu vapori
de apd cu date experimentale de la instalatia
"8" Piatra Neamt. Date inifiales: ngm = 1304,0
Kmol/h; xgH4 = 0,9954 ; n§20 = 5197,4 Kmol/h;

T= 1174 K3} P= 39 at.

kompo- Fractil molare Xi,mésurate Mérimi calculate
nent valoarea disper- abaterea n, Kmol/h Xy Xg
medie sia med ie
X st 8
CH, 10,11469 4,32.10'6 2,07.10"3*’ 483,99 0,11469 0,05969
co, |0,11204 5,80.10~% 2,41,107% | 472,81 0,11204 0,05832
co |0,08098 6,23.10° 2,49,1077 | 341,41 0,08090 0,04211
H, 0,69106 3,28.10~* 1,79.10~2 2915,57 0,69105 0,35963
A"(N5)|0,00123 8,68,1078 2,95.10™% 5,26 0,00124 0,00065
Total
a 1 - - -
ﬁsiat ,00000 4219,04 0,99992
050 - - - 3888,22 0,92158 0,47959
Total |1,00000 - - 8107,27 - 0,99999
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Modelul matematic de bilant al procesuiui de conversie
a gazului natural a fost deja verificat cu datele experimenta-
le din tabelul 14. In tabelul 52 se vefificﬁ acelasi model cu
datele din instalatia tip "K" de la C.C. Slobozia. Utilizind
debitul gi compozitia gazuluil natural se determind mai iIntii

o% % ou ajutorul relatiilor (38) gi (39). De aceastd da-

“ch, *1 MH,

t&, no sl nl. ¢« o deoarece in gazul natural s-a introdus
' PH %0 co,

hidrogen recirculat pentru hidrodesulfurare. S1 in acest caz

concordanta este bund.

5.3, Compararea bilanfurilor reale cu cele teoretice

<

Bilantul teoretic, corespunzadtor desfasurarii proc@bului
la echilibru, este necesar pentru céd permite stabilirea perfor-
manyelor maxime ale procesului la anumite valori ale parame tri-
lor tehnologicis coeficien{il minimi de consum, valorile maxime
ale gradelor de transformara eto. Compérind apoi aceéte perfor-
manye teoretice cu cele reale, obtinute in aceleasgl conditii
de lucru, se desvilule rezervele, posibilitayile de perfectio-
nare ale procesului. Deoarece modelele de bilant au fost verifi-
cate prin intermediul bilanturilor complete putem folosi drept
criteriu de comparatie numail gradele de transformare o€ 51/3
in locul intregului bilan% de materiale.

In tabelul 53 sint prezentate,comparativ, gradele de trans-
rormarecﬂ'si/G reale g1 cele teoretice pentru trei reactoare di-
terite de conversie a gazului natural cu vapori de apd. Valori-
le reale s-au calculat pe baza datelor experimentale din tabe-
lele 48, 51 g1 52, Gradele de transformare teoretice s-—-au ob-

tinut prin recolvarea la calculator a ecuatiilor (96), (97),

) w1 (Uel) 1n condigiile de presiune, temperatura si compo-~
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Tabelul 53. Grade de

81

transformare reale gl teoretice

Instalatia i condi-
tiile de lucru

Valorl reale

Valori teoretice

S /3

X /2

"H.G."

C.I.C. Tr.Mdgurele
T = 1054 K

P= 29,2 ato

X0 = 319

"K"

C.C. Slobozia

T = 1118 K
P= %6,02 at.
‘o

xﬂ2o = 3’5

MS"
C.I.C.Piatra Neamf
T= 1074 K

P = 39’0 at.
;ﬁao = 4,0

0,6665 0,3912

0,6599

0,06273 0,394

0,33500 .

0,6750 0,3935

0, 6700 0,%425

zitie date. Pentru toate instalatiile analizate se poate remarca
faptul cd gradele de transformare reale sint mai mici dar foarte
apropiate de cele teoretice. npropierea este mai mare la /B in
special la instalatia "H.G.". La instalatia "S" /3 real depa~
gegte valoarea teoreticsd, probabil datorité& erorilor de miAsurare
a concentrafiilor. Gradul de transformare al reactiei principale,
« , se apropie foarte mult de valoarea teoretica, fiind mai mica
doar cui 1,26% ("H.G."); 1,50% ("K") gl respectiv 0,66% ("s")

decit aceasta din urmd. Din aceasté analizd rezultd ci procesele

industriale de conversie a metanului cu vapori de apd decury

foarte aproape de echilibrul chimic. Aceasta concluzie este foar-

te importantd pentru modelarea

macrocinetica a procesului.
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CAPITOIUL 6. MODELE MATEMATICE BAZATE PE MODELE
MACROCINETICE

In capitolele care urmeazd se stablilesc modelele macro-
cinetice posibile, se determind constantele necesare concreti-
z8rii modeluluil macrocinetic, se stablleste modelul matematic
8l se face analiza la calculator gi proiectarea reactorului pen-
tru procesul de transformare catalitic& a metanului cu vapori
de ap¥. Pentru éelolalte variante ale procesului, in cazul pre—
zentel in masa de reactle initiald a dioxidului de carbon sau a
hidrocarburilor superioare, se subliniazd doar aspectele speci-

fice care apar.
6.1l. Mecanismul macrocinetic

Ecuatla caracteristicid gi ecuafiile stoichiometrice in-
depundente care definesc procesul de transformare cataliticd a
metanului cu vapori de apd, numit gl "reformare primara" au
fost precizate in capitolul 2. Reformarea primarad este un proces
chimic unitar de contact /105/. Masa de contact, simbolizatd
prin [K]B in ecuafla caracteristicd (1), conyine ca element
activ nichelul metalic impregnat pe suporturi de Al203 si Cal
(Mg0) sub form# de inele poroase. Contactul dintre faze se rea-
lizeazd sub forma stratului fix. In consecint#, structura proce-

selor de transformare 81 transfer de mas& poate fi reprezentata

prin schema;

oH,, (B,0)777 ™ Ton, (8,00 77, - 18

Procesul este puternic endoterm, cdldura necesard fiind

produséd in exteriorul reactorului prin arderea unui combustibil
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gazos. De aceea, la descrierea matematicd a procesului, trebuie
luate in consideratie gi procesele de transfer gl de transformare
de cdldurd. Structura acestor procese poate fli reprezentatéd prin
schemat
..__.Tc-sa_.._'l‘cp_. ““Tc'g"" —Tyo—> —Co— (115)
In figura 38 se prezintd schema unul element macrostructu-

ral al masel de reactie, plasat in reactorul tubular, care evi-

dentlazé serila proceselor termice componente.

Fig.38 ©Schema structurald a

proceselor termice.

1l - particuld cde catalizator

2 - element din tubul de re-
formare.

— T___—» transfer de cdlduré prin gazele de ardere

— T _—» transfer de céldurd prin peretele reactorului
— T __— transfer de cdldurad prin faza gazoasd (la perete)
— T__—» transfer de cdldurd prin particula de catalizator
——Cc-—- consum de cdldurd la suprafata de reactie

Procesele componente de transformare gi transfer de mo-
went vor fi preluate final, in cap.9.

In funcyle de condiyiile de desfasurare a procesului,
unul sau mai multe din procesele componente evidenyiate in sche-
wa structurald (1ll4) sau schema (115) pot determina viteza intre-

gulul proces. Prin urmare, sint posibile mal multe modele macro-

BUPT



84

oinetice simple gi combinate de masd gi cdldura.

In acest capitol se analizeazd cele mai probabile modele
macrocinetice, pentru desfédgurarea industriald a procesului de
reformare primar#, pe basa datelor existente in literaturd re-
feritoare la acest proces sau la procesele de contact in gene-

ral, aplicind teoria modeldrii macrocinetice /105/.

6.2. Modele macrocinetice de transfer gi transformare

de masid

In conformitate cu schema structurald (1l14), sint posi-
bile trei modele macrocinetice simple gl patru modele macro-
clnetice combinate de masé&. Lintre acestea cele mai probabile
sint.

- model macrocinetic "transfer prin faza gazoasé"(TCH4 )

- model macrocinetic "transformare" (-ADS-R-DES) Ug

~ model macroocinetic combinat "transfer prin pori simul-

tan ou transformarea".

6.2.1. Model macrocinetic "transfer prin faza gazoasa"

Transferul de mas&é prin faza gazoas& include atit transfe-
rul reactantilor din volumul fazei tluide cidtre suprafata exteri-
oard a particulelor de eatalizator cit si transterul produsilor
de reactie de la exteriorul granulelor in volum