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Abstract 
The fluid catalytic cracking (FCC) process is a cost-effective and reliable route to convert heavy oil 
fractions into valuable and light products. The riser reactors are commonly commercialized to 
perform this process. In this study, using a novel modeling-based approach, the design of the FCC 
riser reactor system is presented based on the gas oil feed with 24.1 kg s-1 mass flow rate. 
Subsequently, the performance of the designed reactor is examined under various operating 
conditions. For this purpose, an algorithm is proposed as the design procedure. Initially, the numerical 
model of the riser reactor is developed and then validated using experimental data including product 
distribution and outlet temperature. The presented numerical model matches the experimental data of 
an industrial unit with an average error of 7.52%. Based on the proposed design, the gas oil conversion 
is 94.32% and the mass fractions of products including diesel, gasoline, LPG, dry gas, and coke are 
21.66%, 49.82%, 12.55%, 4.35%, and 5.94%, respectively. The process controllability to operating 
conditions is also determined based on the sensitivity analysis so that the catalyst-to-oil ratio (COR), 
feed flow rate, feed temperature, and catalyst temperature can be adjusted to achieve a desirable 
product distribution. 
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  چکیده
هاي سنگین نفتی یک مسیر مقرون به صرفه و قابل اطمینان براي تبدیل برش )FCCفرآیند شکست کاتالیستی بستر سیال (

ند. در اسازي شدهاست. رآکتورهاي بالارونده به منظور انجام این فرآیند به طور گسترده تجاريبه محصولات سبک و با ارزش 
بر اساس خوراك ورودي  FCCسازي، طراحی یک رآکتور بالارونده واحد این مطالعه، بر اساس یک رویکرد مبتنی بر مدل

رد رآکتور طراحی شده در شرایط عملیاتی مختلف مورد ارائه شده است. به دنبال آن، عملک kg s 1/24-1گاز با دبی جرمی نفت
در ابتدا مدل عددي حاکم بر بررسی قرار گرفته است. به این منظور، الگوریتمی به عنوان رویه طراحی پیشنهاد شده است. 

هاي تجربی شامل توزیع محصولات و دماي خروجی اعتبارسنجی شده گیري از دادهبا بهره سپسرآکتور توسعه داده شده و 
هاي تجربی یک واحد صنعتی منطبق شده است. بر اساس طراحی بر داده 52/7است. مدل عددي ارائه شده با متوسط خطاي %

سبک و کک نیز به  بوده و کسر وزنی محصولات شامل گازوئیل، بنزین، گاز مایع، گاز 32/94گاز %کسر تبدیل نفتانجام شده، 
پذیري فرآیند نسبت به شرایط عملیاتی نیز بر باشد. کنترلمی 94/5و % 35/4% ،55/12، %82/49، %66/21ترتیب برابر %

)، نرخ خوراك CORنسبت کاتالیست به خوراك ورودي (توان هاي حساسیت تعیین شده است به طوري که میاساس آنالیز
  یابی به توزیع مناسبی از محصولات تنظیم نمود.کاتالیست ورودي را با هدف دست ورودي، دماي خوراك ورودي و دماي

سازيسازي و شبیهاي، مدل، بستر سیال، رآکتور بالارونده، مدل تودهFCCفرآیند کلمات کلیدي: 
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  مقدمه -1
 ن خوراكکه در آ آیدپالایشگاهی به شمار مییندهاي آترین فریکی از مهم یند شکست کاتالیستی بستر سیالآفر

. در ]1[گردد تبدیل می ٥و گاز سبک ٤، گازمایع٣، بنزین٢گازوئیل ي همچونترسبکبا ارزش و به محصولات  ١گازنفت
 .]1[ ودشتجزیه می به محصولات واکنشسیلیکا -آلومینا هاي اسیديکاتالیستدر حضور د، خوراك ورودي این فراین

 هاپالایشگاه جهانی اقتصاد در واحدها این اهمیت دلیل به شکست کاتالیستی بستر سیال واحدهاي فناوري تکامل
 در یقابل توجه هايپیشرفت ها،واکنش پیچیدگی به مربوط مشکلات بر از این رو به دنبال غلبه. حائز اهمیت است

است  رفتهگ صورت کاتالیست شدن غیرفعال و شکست سینتیکی سازيمدل شکست، مکانیزم مانند اساسی هايجنبه
ورد این واحدها م عملکرد نیز در دائمی بهبودهاي کیفیت محصولات، نیاز به افزایش دلیل به دیگر، سوي از .]6[–]2[

ها را از بستر راکتور به نقطه تزریق بخار آب کاتالیستدر طراحی بسترهاي دوگانه این فرآیند،  .]8[, ]7[نظر است 
تماس با کاتالیست در و  شودکند. خوراك به شکل قطرات مایع به همراه بخار اتمایزکننده وارد میخوراك جابجا می

پودر کاتالیست، خوراك شکسته شده و به خوراك با شود. در حین تماس می تبخیرگیرد و به سرعت داغ قرار می
 ککدر طی این فرآیند، شود. گازهاي سبک) و کک تبدیل می و ، گازمایعبنزینگازوئیل، ( ترهاي سبکهیدروکربن

شود. کاتالیست کک گرفته از راکتور خارج شده و وارد احیاگر می. کندکاتالیست رسوب میسطح روي  تولید شده بر
ت کاتالیس پس از آن .شوددر محیط احتراق سوزانده می تشکیل شده بر روي سطح کاتالیست درون احیاگر و کک

  نشان داده شده است. 1. شماي کلی این فرآیند در شکل ]9[ گرددبه پایه راکتور باز می مجددا ،احیاشده گرم

  
  ]9[شماي کلی فرآیند شکست کاتالیستی بستر سیال  -1 شکل

                                                        
1 Gas oil 
2 Diesel 
3 Gasoline 
4 LPG 
5 Dry gas 
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ز هاي سیال واکنشی با کمک گرفتن ادرك فرآیند شکست کاتالیستی، بهبود عملکرد کاتالیست و طراحی بستر
هاي کاتالیستی ا واکنشتلاش نمودند ت ]16[. گیتس و همکاران ]15[ ,]10[مطالعات سینتیکی تسهیل خواهد شد 

مهم این فرآیند را شناسایی نمایند اما از آنجایی که خوراك ورودي متشکل از هزاران مولکلول هیدروکربنی است، 
. از این رو ]18[, ]17[ها در این شرایط پیچیده، شامل صدها میلیون مرحله است شبکه واکنش میان این مولکول

ها عملا غیرممکن خواهد بود. به همین دلیل استفاده از روش تعیین تعداد مسیرهاي واکنش و ثوابت سینتیکی آن
ها . در این روش مولکول]20[, ]19[هاي گسسته در مطالعات مربوط به این فرآیند پیشنهاد شده است سینتیک توده

ه انجام ها بهاي شیمیایی بین این تودهشوند به طوري که واکنشتجمیع می "تودهشبیه"در قطعات مختلفی به نام 
شوند. لا خوراك و محصولات نهایی شکست در نظر گرفته میها معمو. بر طبق این روش، توده]21[, ]19[رسد می

را ارائه نمودند. خوراك و محصولات فرآیند در این مدل در سه  FCCاي فرآیند تودهاولین مدل ]22[ویکمن و نیس 
بندي شده بود. در این مطالعه، مدل ) مجموع گاز سبک و کک دسته3) بنزین و (2گاز، () خوراك ورودي نفت1توده (

اي الارونده قرار گرفت و ارزیابی پارامترهبینی سینتیکی براي رآکتور باي توسعه داده شده در یک مدل پیشسه توده
بینی نمود. هاي تجربی به انجام رسید. این مدل بازده تولید بنزین را به خوبی پیشسینتیکی مدل با استفاده از داده

ت بینی بازده کک در فرآیند شکسپیش نبود. زیمؤلفه متما کیبازده کک به عنوان  ینیبشیحال، قادر به پ نیبا ا
ستی از اهمیت بالایی برخوردار است. کک تولیدي از یک سو با نشستن بر سطح کاتالیست منجر به غیرفعال کاتالی

 تواند انرژي مورد نیاز برايشود و از سوي دیگر احتراق آن به عنوان یک منبع کربنی درون احیاکننده میشدن آن می
در دو  ]24[و لی و همکاران  ]23[ین رو ین و همکاران نماید. از اهاي گرماگیر شکست درون رآکتور را تامین واکنش

ها محصول کک به عنوان یک توده جداگانه اي را توسعه دادند که در آنهاي سینتیکی چهار تودهپژوهش متمایز مدل
هاي سینتیکی به دلیل سادگی فرمولاسیون و حل معادلات جرم و انرژي همچنان نظر گرفته شده بود. این مدل در

ها و اند. با مبنا قرار دادن این مدلهاي سینتیکی دیگر قرار گرفتهمفید بوده و به عنوان مبناي توسعه بسیاري از مدل
مود. تري را ارائه نهاي سینتیکی جدیدرا بهبود بخشید و مدل هاي سینتیکیتوان دقت مدلها میافزایش تعداد توده

, ]5[اي تودهشش  ،]26[, ]25[اي تودهپنج هاي سینتیکی هاي انجام شده در این جهت منجر به توسعه مدلتلاش
 زدهیس ،]35[, ]34[اي تودهدوازده  ،]33[اي توده ازدهی، ]30[, ]32[اي توده، ده ]29[اي تودههشت  ،]28[, ]27[

 گردید. ]37[اي تودهنوزده  و ]36[اي توده
راهکارهاي جذابی را در خصوص بهبود توانند ، میFCCي رآکتور هاي عملکردسازيمطالعات سینتیکی در کنار شبیه

باشند  است که قادر هاییمدلنیازمند استفاده از  این فرآیند سازيشبیهدر این راستا، کارایی سیستم ارائه نمایند. 
هاي شیمایی، انتقال حرارت و انتقال جرم مورد هاي مربوط به واکنشهاي هیدرودینامیکی را در کنار پدیدهپدیده

عددي به منظور هاي سازيهاي ریاضی و شبیههاي متعددي بر توسعه مدلاخیر، پژوهش سالیاندر بررسی قرار دهند. 
هاي گیري از روشبا بهره ]38[ از آن جمله، وربو و همکاران .اندشدهمتمرکز  FCC و عملکرد رآکتورهاي ساختاربهبود 

 بالاتريرا با دقت  FCC هاي شیمیایی در یک رآکتورتوانستند توزیع فازها و واکنشدینامیک سیالات محاسباتی 
سازي جریان چندفازي و تاثیر پارامترهاي مختلف بر به بررسی شبیهنیز  ]39[نمایند. ژونگ و همکاران بینی پیش

توانستند اثرات مقیاس ذره  با استفاده از مدل ]40[دو و همکاران  پرداختند. از سوي دیگر، FCCواحد عملکرد رآکتور 
بر اهمیت  نیز ]41[ي نرگسی و همکاران هتعاملات بین ذرات کاتالیست و گازهاي واکنشی را به تصویر بکشند. مطالع
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زي ساو نشان داد که مدل نمودتاکید شکست کاتالیستی  حرارت و انتقال جرم در بهبود کارایی رآکتورهايانتقال توزیع 
، درون رآکتور در زمینه انتقال حرارت و جرم .سازي شرایط عملیاتی کمک کندتواند به بهینهدقیق این پارامترها می

اند. به عنوان مثال، تاکید کرده FCC بر اهمیت این پارامترها در بهبود کارایی رآکتورهايدیگري نیز هاي پژوهش
تواند به طور قابل توجهی یل دما در طول رآکتور میاسازي پروفنشان داد که بهینه ]42[پژوهش چن و همکاران 

  .عملکرد فرآیند را بهبود بخشد
اند اما کاربرد به خوبی توسعه یافته FCCي فرآیند دها عملکرسازياي و شبیههاي سینتیکی تودهبا وجودي که مدل

هاي بالارونده و آنالیز حساسیت پارامترهاي عملیاتی فرآیند با هدف بهینه کردن ها در توسعه طراحی رآکتوراین مدل
با استفاده از  FCCدر این پژوهش، طراحی رآکتور بالارونده فرآیند این طراحی کمتر مورد توجه قرار گرفته است. 

سازي انجام شده است. از این رو در ابتدا مدل عددي حاکم بر رآکتور توسعه یافته است. به نی بر مدلرویکردي مبت
راحی، ریاضی و الگوریتم ط الگوریتمی به عنوان رویه طراحی براي نخستین بار ارائه شده است. بر اساس مدلدنبال آن، 

هاي تجربی در دسترس از یک واحد صنعتی اعتبارسنجی هاي عددي در مقایسه با دادهسازينتایج حاصل از شبیه
 نسبت کاتالیست به خوراك وروديشده است. در پایان نیز آنالیز حساسیت بر پارامترهاي عملیاتی سیستم همچون 

)COR مورد بحث و بررسی قرار گرفته است.)، نرخ خوراك ورودي، دماي خوراك ورودي و دماي کاتالیست ورودي  
  اهمواد و روش-2
  مدل ریاضی -1-2

به منظور توسعه مدل ریاضی حاکم و ارائه طراحی رآکتور مد نظر در فرآیند شکست شکست کاتالیستی بستر سیال، 
  فرضیات زیر در این پژوهش در نظر گرفته شده است.

 بعدي در رآکتور بالارونده بدون پراکندگی در جهات محوري و شعاعیتک ٦مدل جریان قالبی 
  هاي رآکتوردیوارهعایق بودن 
 ثابت بودن ویسکوزیته و ظرفیت گرمایی تمامی اجزا 
 ناچیز بودن میزان جذب و پخش درون ذرات کاتالیست 
 اثر ناچیز میزان کک نشسته بر سطح کاتالیست بر هیدرودینامیک جریان 
 برقراري تعادل دمایی بین کاتالیست و گاز در نواحی مختلف درون رآکتور 
  در ورودي در پی تماس با کاتالیستتبخیر آنی خوراك 
 هاي شکست کاتالیستی دررون رآکتور بالارونده.انجام تمامی واکنش 

سازي رفتار سینتیکی سیستم در نظر گرفته شده است. جزئی به منظور شبیه 6در این پژوهش یک مدل سینتیکی 
ارائه شد، در بسیاري از مطالعات سینتیکی مربوط به فرآیند  ]18[این مدل که براي نخستین بار توسط دو و همکاران 

FCC  .1توان در شش دسته: (اجزاي این مدل سینتیکی را میمورد استفاده و بررسی قرار گرفته است (Gas oil )2 (
Diesel )3 (Gasoline )4 (LPG )5 (Dry gas ) 6و (Coke  .شماتیک این مدل سینتیکی در شکل دسته بندي نمود

  نشان داده شده است. 2

                                                        
6 Plug flow 
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  ]43[, ]18[, ]5[جزئی در نظر گرفته شده در پژوهش حاضر  6شماتیک مدل سینتیکی  -2 شکل

بیان  6تا  1توان بر اساس روابط با در نظر گرفتن معادلات بقاي جرم، تغییرات کسر وزنی اجزا در طول رآکتور را می
حاوي ذرات کاتالیست  dzنمود. معادلات موازنه جرم با نوشتن اصل بقاي جرم در یک المان دیفرانسیلی به ارتفاع 

هاي انجام شده درون این المان دیفرانسیلی اصل بقاي جرم فرض شده است که واکنشحاصل شده است. در نوشتن 
گاز از مرتبه دوم و نسبت به سایر ترکیبات از مرتبه اول هستند. در نهایت، معادلات حاصل توزیع کسر نسبت به نفت

 .]44[, ]15[وزنی تمامی اجزا در طول بستر کاتالیستی را نشان خواهند داد. 
21

12 13 14 15 16 1
(1 ) ( )R R cat

gR

Ady K K K K K y
dz F

                             (1) 

22
12 1 23 24 25 26 2

(1 ) ( ) ( )R R cat

gR

Ady K y K K K K y
dz F

                              (2) 

23
13 1 23 2 34 35 36 3

(1 ) ( ) ( ) ( )R R cat

gR

dy A K y K y K K K y
dz F

                                (3) 

24
14 1 24 2 34 3 45 4

(1 ) ( ) ( ) ( ) ( )R R cat

gR

Ady K y K y K y K y
dz F

                         (4) 

25
15 1 25 2 35 3 45 4

(1 ) ( ) ( ) ( ) ( )R R cat

gR

dy A K y K y K y K y
dz F

                                   (5) 

26
16 1 26 2 36 3

(1 ) ( ) ( ) ( )R R cat

gR

dy A K y K y K y
dz F

                                              (6) 

تخلخل  εسطح مقطع رآکتور،  RAتابع غیر فعال شدن کاتالیست،  Rϕارتفاع رآکتور،  zکسر وزنی اجزا،  yدر این روابط 
  باشد.ثابت سینتیکی واکنش می Kدبی جرمی گاز ورودي و  gRFدانسیته کاتالیست،  catρبستر، 



 

١١ 
   

 

FARAYANDNO 

 
 86 شماره/ 1403تابستان / نشریه فرآیندنو يمقصود نایس

توان با در نظر داشتن کسر وزنی اجزا در ورودي رآکتور شرایط مرزي این دستگاه معادلات دیفراسیل را نیز می
باشد. بنابراین به عنوان شرایط مرزي، کسر وزنی نفت گاز میریان ورودي رآکتور حاوي خوراك نفتاستخراج نمود. ج

  شود.گاز در ورودي برابر یک و کسر وزنی سایر اجزا برابر صفر در نظر گرفته می
  .]44[, ]15[بیان نمود  7توان بر طبق رابطه بر اساس معادلات بقاي انرژي، تغییرات دما در طول رآکتور را نیز می

2
12 12 13 13 14 14 15 15 16 16 1

23 23 24 24 25 25 26 26 2

34 34 35 35 36 36 3 45 45 4

( )
(1- )- ( )

( ) ( )

R R cat

gR gR cat cat

K H K H K H K H K H y
AdT K H K H K H K H y

dz F Cp F Cp
K H K H K H y K H y

  
          
 

                  

       (7) 

 catρتخلخل بستر،  εسطح مقطع رآکتور،  RAتابع غیر فعال شدن کاتالیست،  Rϕارتفاع رآکتور،  z، دما T ابطهدر این ر
دبی جرمی کاتالیست،  catFظرفیت گرمایی ویژه گاز ورودي،  gRCp، دبی جرمی گاز ورودي gRFدانسیته کاتالیست، 

catCp ،ظرفیت گرمایی ویژه کاتالیست K و ثابت سینتیکی واکنشH  باشد.میتغییر آنتالپی واکنش  
 8هاي ورودي به رآکتور بر طبق رابطه توان با موازنه انرژي بر روي جریان) را نیز می0Tمقدار دما در ورودي رآکتور (

  .]44[, ]15[تعیین کرد 
0 0

0

( ) ( ) ( )

( ) 0

L V
cat cat cat go go vap go go go vap go vap

steam steam steam

F Cp T T F Cp T T F Cp T T F H

F Cp T T

      

  
                    (8) 

 باشد.تغییر آنتالپی می Hدما و T ظرفیت گرمایی ویژه، Cpدبی جرمی،  Fابطه در این ر
بیان شود.  ]37[ک کاتالیست و یا درصد ک ]44[تواند بر اساس زمان ماند کاتالیست تابع غیرفعال شدن کاتالیست می

  .اندنشان داده شده 10و  9معادلات متناظر به ترتیب در روابط 
exp( )R d cK t                                                                                       (9) 

23.28 (1.59 )
1.59 (22.28 exp(2.18 ))

c
R

c

w
w

  


  
                                                                           (10) 

درصد  cwزمان ماند کاتالیست و  ctغیرفعال شدن، ثابت سینتیکی  dKتابع غیر فعال شدن کاتالیست،  Rϕدر این روابط 
  باشد.کک کاتالیست می

توان زمان ماند کاتالیست را به صورت تابعی از درصد کک کاتالیست بیان نمود. این موضوع می 10و  9با ترکیب روابط 
زمان ماند کاتالیست خود مجموعی از زمان ماند  12نشان داده شده است. از سوي دیگر مطابق رابطه  11در رابطه 

اتالیست درون رآکتور است. زمان ماند ظاهري کاتالیست ظاهري کاتالیست ورودي به رآکتور و مدت زمان حضور ک
 .]45[محاسبه نمود  11توان با جایگذاري درصد کک کاتالیست ورودي در رابطه ورودي را نیز می

23.28 (1.59 )1 ln( )
1.59 (22.28 exp(2.18 ))

c
c

d c

wt
K w

 
 

  
                                                                           (11) 

,0
R

c c
cat

Ht t
u

                                                                                                                     (12) 

زمان ماند  c, 0tدرصد کک کاتالیست،  cwغیرفعال شدن، ثابت سینتیکی  dK، زمان ماند کاتالیست ctدر این روابط 
  باشد.سرعت کاتالیست می catuارتفاع رآکتور و  RHظاهري کاتالیست ورودي، 
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را محاسبه نمود. به این منظور در  12توان سرعت کاتالیست موجود در رابطه بر اساس محاسبات هیدرودینامیکی می
 .]46[, ]9[شود محاسبه می 13ابتدا سرعت حد ذرات کاتالیست بر طبق رابطه 

2( )
18t cat gR cat

gR

gu D 


   


                                                                                                    (13) 

دانسیته گاز  gRدانسیته کاتالیست، catویسکوزیته گاز ورودي، gRگرانش،ثابت  g، سرعت حد tuدر این رابطه 
  باشد.قطر ذرات کاتالیست می catDورودي و 

  .]47[, ]25[نشان داده شده است  14در رابطه  ٧مطابق تعریف، فاکتور لغزش
0.5

0.47
0.5

0

( )1 5.6 0.47( )
( )

tR

R

ugD
u gD

                                                                                                           (14) 

 tuسرعت گاز ورودي و  0uدانسیته کاتالیست، catقطر رآکتور، RDگرانش، ثابت  g، فاکتور لغزش در این رابطه 
  باشد.سرعت حد می

, ]25[محاسبه نمود  15توان تخلخل بستر را بر طبق رابطه می 14به کمک تعریف فاکتور لغزش ارائه شده در رابطه 
]47[. 

0

1 cat

cat cat

G
G u



 

 


                                                                                                                   (15) 

 باشد.دانسیته کاتالیست میcatشار جرمی کاتالیست و catGفاکتور لغزش،  تخلخل بستر،  در این رابطه
محاسبه نمود و زمان ماند کاتالیست را به کمک آن تعیین  16توان سرعت کاتالیست را مطابق رابطه در نهایت می

 .]47], [25[کرد 

(1 )
cat

cat
cat

Gu
 




                                                                                                                   (16) 

 باشد.می تخلخل بستر دانسیته کاتالیست وcatشار جرمی کاتالیست، catGسرعت کاتالیست،  catuدر این رابطه 
، i0K. مقادیر ]44[, ]15[شود محاسبه می 17آرنیوس از رابطه بر طبق معادله  توسعه داده شده، ثوابت سینتیکی مدل

iE وiH خلاصه شده است 1در جدول  این مدل نیز.  

0
i

i i
EK K

RT
    

                                                                                                              (17) 
  باشند.آرنیوس می ثوابت معادله نیز iEو  i0Kو  دما Tثابت جهانی گازها،  R، ثابت سینتیکی واکنش iKدر این رابطه 

 پارامترهاي سینتیکی مدل توسعه داده شده -1 جدول

)Ki0 (s-1) [25] ,[18] Ei (j mol-1) [25] ,[18] -1 واکنش  شماره j kg )
i

H  [١۵] 
12 Gas oil Diesel  7/601  59330 190709 
13 Gas oil Gasoline  219000  95000  128450  
14 Gas oil LPG  96/16  38050  209192  
15 Gas oil Dry gas  1869  176440  44543  
16  Gas oil Coke  91/28  177200  458345  

                                                        
7 Slip factor 
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23  Diesel Gasoline  46/240  57500  513568  
24  Diesel LPG  08/46  141950  90894  
25  Diesel Dry gas  1560  81780  204381  
26  Diesel Coke  27000  174400  305925  
34  Gasoline LPG  39/40  74220  225082  
35  Gasoline Dry gas  6/1  135340  19667  
36  Gasoline Coke  22/1  44260  117212  
45  LPG Dry gas  98/78  89270  17618  
-  Deactivation 9/1230  59/61385  -  

  ارائه شده است. 2مجموعه ثوابت معادلات و خواص فیزیکی اجزا در مدل توسعه داده شده نیز در جدول 
 ثوابت معادلات و خواص فیزیکی اجزا در مدل توسعه داده شده -2 جدول

  منبع  مقدار علامت واحد پارامتر
  ]Gas oil j kg-1 vapH 190000  ]44 آنتالپی تبخیر
  ]Gas oil 1-g mol  Gas oilMW 333  ]44جرم مولکولی 
  ]Diesel  1-g mol  DieselMW 6/178  ]15جرم مولکولی 
  ]Gasoline  1-g mol  GasolineMW 7/106  ]44جرم مولکولی 
  ]LPG  1-g mol  LPGMW  7/46  ]15ی جرم مولکول

  ]Dry gas  1-g mol  Dry gasMW 40  ]44کولی جرم مول
  ]Coke  1-g mol  CokeMW 4/14  ]44جرم مولکولی 
  ]Steam  1-g mol  SteamMW 18  ]44جرم مولکولی 

K1-j kg Gas oil-1  مایع Gas oilیی ویژه ظرفیت گرما
LCp 3300  ]47[  

K1-j kg  Gas oil-1  بخار Gas oilظرفیت گرمایی ویژه 
VCp 2670  ]47[  

  ]Diesel  1-K1-j kg  DieselCp 3300  ]48ظرفیت گرمایی ویژه 
  ]Gasoline  1-K1-j kg  GasolineCp 3300  ]47ظرفیت گرمایی ویژه 

  ]LPG  1-K1-j kg  LPGCp 3300  ]48ظرفیت گرمایی ویژه 
  ]Dry gas  1-K1-j kg  Dry gasCp 3300  ]47ظرفیت گرمایی ویژه 

  ]Coke  1-K1-j kg  CokeCp 1087  ]47ظرفیت گرمایی ویژه 
  ]Steam  1-K1-j kg  SteamCp 1900  ]47ظرفیت گرمایی ویژه 

  ]K1-j kg catCp 1087  ]1-1 ظرفیت گرمایی ویژه کاتالیست
  ]µm catD 85  ]1  قطر کاتالیست

  ]kg m  cat 1300  ]1-3  دانسیته کاتالیست
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  جزئیات حل -2-2
  سازيرویکرد شبیه -1-2-2

اي انتخاب گردد تا طراحی و بررسی عملکرد رآکتور بالارونده فرآیند شکست کاتالیستی سازي باید به گونهرویکرد شبیه
بستر سیال به عنوان هدف این پژوهش محقق گردد. به این منظور مدل عددي شرح داده شده در این پژوهش توسعه 

سازي رانج کوتا مرتبه حاکم از روش گسسته ODEمعادلات به منظور حل دستگاه یافته است. در مدل توسعه یافته، 
در مجموعه لازم به ذکر است که  استفاده شده است. MATLAB R2022bافزاري چهار با کمک گرفتن از بسته نرم

مورد  GB 16با حافظه  RAMو  Intel® Core™ i7-4510U مدل CPUشده، سخت افزار داراي هاي انجامسازيشبیه
  قرار گرفته است.استفاده 

  رویه طراحی -2-2-2
گذارند. از جمله این تاثیر می FCCپارامترهاي متنوع هیدرودینامیکی و سینتیکی بر عملکرد رآکتور بالارونده فرآیند 

)، محدوده کک عملیاتی کاتالیست، زمان ماند و نرخ CORتوان به نسبت کاتالیست به خوراك ورودي (پارامترها می
گردش کاتالیست، مشخصات و شرایط خوراك ورودي، دماي رآکتور، ابعاد رآکتور و رژیم جریان اشاره نمود. گستردگی 

ی تکرار هاي داخلاین پارامترها سبب می شود که دستیابی به طراحی بهینه سیستم نیازمند یک الگوریتم با حلقه
ارائه شده  3مطابق شکل  FCCباشد. به این منظور و در این پژوهش فلوچارت طراحی رآکتور بالارونده فرآیند شونده 

شود. اي از ابعاد واحد در نظر گرفته میاست. بر اساس این فلوچارت، در ابتدا نرخ خوراك ورودي به عنوان مشخصه
شده است. بر اساس اطلاعات در دسترس از واحدهاي در ادامه، محدوده کک عملیاتی به عنوان شرط همگرایی لحاظ 

و  5/0-5/1شکست کاتالیستی در حال کار، کاتالیست غیرفعال شده خروجی از رآکتور داراي درصد ککی مابین %
. بنابراین در گام دوم طراحی ]1[است  1/0کاتالیست احیاشده برگشتی به رآکتور نیز داراي درصد ککی کمتر از %

لازم است تا محدوده کک عملیاتی مطلوب در نظر گرفته شود. انتخاب این محدوده از این نظر حائز اهمیت است که 
هاي داخلی تکرارشونده، درصد کک کاتالیست خروجی از رآکتور به عنوان شرط همگرایی طراحی در انتهاي چرخه

این فلوچارت طراحی، شرایط عملیاتی، ابعاد رآکتور و نسبت کاتالیست به خوراك  شود. در ادامهدر نظر گرفته می
رسد. پس از آن لازم سازي رآکتور به انجام می) تعیین شده و با اجراي مدل عددي توسعه یافته، شبیهCORورودي (

حاکم بر رآکتور مورد  است تا صحت و دقت طراحی انجام شده اثبات گردد. به این منظور و در ابتدا رژیم سیالیت
لیست توان گفت که کاتاگیرد. بر اساس اطلاعات موجود از شرایط رآکتور واحد شکست کاتالیستی میبررسی قرار می

. ]1[باشد می cm s 9/0-1 9و حداقل سرعت تشکیل حباب cm s 6/0-1 8این واحد داراي حداقل سرعت سیالیت
باشد، بستر در حالت ثابت قرار گرفته و  cm s 6/0-1که سرعت گاز ورودي به رآکتور کمتر از  بنابراین درصورتی

اي طراحی گردد تا رژیم سیالیت لازم درون آن برقرار نخواهد شد. همچنین لازم است تا رآکتور این واحد به گونه
توان گفت که قرار گیرد. به طور کلی می 12و یا انتقال پنوماتیک 11، سریع10سیالیت حاکم بر آن در شرایط مغشوش

                                                        
8 Minimum fluidization velocity 
9 Minimum bubbling velocity 
10 Turbulent fluidization 
11 Fast fluidization 
12 Dilute transportation 
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به عنوان شرایط مطلوب طراحی رآکتور در این واحد  m s 6-17-1رژیم سیالیت سریع با محدوده سرعت گاز ورودي 
بر اساس توضیحات ارائه شده و به منظور بررسی رژیم سیالیت در فلوچارت طراحی این . ]1[پیشنهاد شده است 

پژوهش، سرعت گاز ورودي بر اساس دانسیته خوراك محاسبه شده و از این طریق رژیم سیالیت حاکم مورد بررسی 
تالیست یست و زمان ماند کاتوان نرخ گردش کاتالگیرد. به دنبال برقراري رژیم سیالیت مناسب درون رآکتور میقرار می

محاسبه نمود. با انجام شبیه سازي، درصد کک کاتالیست غیرفعال شده خروجی  16و  12 روابطرا با کمک گرفتن از 
از رآکتور مشخص شده است. در این مرحله این مقدار به عنوان شرط همگرایی با مقدار اولیه درنظر گرفته شده در 

هاي داخلی تا زمان همگرایی تکرار در صورت عدم برابري مقادیر، لازم است تا حلقه شود.گام دوم طراحی مقایسه می
گردند. در صورت برابري این دو مقدار نیز، درصد تبدیل خوراك ورودي و نحوه توزیع محصولات به عنوان شرایط 

لات، یع مطلوب محصوشوند. پس از دستیابی به درصد تبدیل و توزنهایی دستیابی به طراحی مورد نظر بررسی می
  گردد.ابعاد و طراحی رآکتور مشخص شده و طراحی نهایی آن ارائه می

 
  فلوچارت طراحی رآکتور بالارونده فرآیند شکست کاتالیستی بستر سیال -3 شکل

  نتایج و بحث -3
 اعتبارسنجی مدل -1-3

سازي به منظور اعتبارسنجی مدل عددي با نتایج حاصل از شبیه ]15[نتایج تجربی حاصل از پژوهش جان و همکاران 
وارد  K 478و دماي  kg s 5/62-1گاز با دبی جرمی خوراك ورودي نفتدر این واحد صنعتی،  .مقایسه شده است

) در این CORشده است. نسبت کاتالیست به خوراك ورودي ( m 1/47و ارتفاع  m 36/1رآکتور بالارونده به قطر 
باشد. کاتالیست احیا شده و ورودي به می g sk 32/400-1بوده که متناظر با نرخ گردش کاتالیست  405/6واحد برابر 

بوده است. به منظور اعتبار سنجی مدل عددي، کلیه شرایط  K 905و دماي  1/0رآکتور نیز داراي درصد کک %
سازي، هندسه و تنظیمات مطابق با شرایط ارائه شده این واحد صنعتی در نظر گرفته شده است. لازم به ذکر شبیه
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 K 763رابر ، دماي ورودي رآکتور بK 905و  K 478هاي گاز و کاتالیست هر یک با دماي است که با اختلاط جریان
 3 جدولدر  هاي تجربی این واحد صنعتیسازي با دادهمقایسه نتایج حاصل از شبیه). 8رابطه به دست خواهد آمد (

شده  ینیبشیو پ تجربی يهاداده نیب یخوب تطابق شود،یممشاهده  3که در جدول همانطور که ارائه شده است. 
رفتار واکنش خوبی دقت  ا، بتوسعه یافته در این پژوهش عدديکه مدل  شودمشاهده می ب،یترت نیوجود دارد. به ا

اختلاف بین که  مشاهده کرد توانیم، 3جدول . با خلاصه کردن اطلاعات کندیم ینیبشیرا پ یستیکاتال شکست
باشد. میو براي محصول گازوئیل  %13تنها  نتایج نیانحراف در ا نیشتریب. است پایین اریبس دادهاي تجربی و عددي

تواند با هدف طراحی و بررسی عملکرد یافته داراي اعتبار بوده و میتوان گفت که مدل عددي توسعهبنابراین می
  رآکتور بالارونده فرآیند شکست کاتالیستی بستر سیال مورد استفاده قرار گیرد.

 منظور اعتبارسنجی مدل عدديهاي تجربی در دسترس به مقایسه نتایج حاصل از شبیه سازي با داده -3 جدول

  

  پارامترها
  درصد وزنی

Gas oil  
(%)  

  درصد وزنی
Diesel  

(%)  

  درصد وزنی
Gasoline  

(%)  

  درصد وزنی
LPG  
(%)  

  درصد وزنی
Dry gas  

(%)  

  درصد وزنی
Coke  
(%)  

  دماي گاز
)K(  

  دماي کاتالیست
)K(  

 96/732 96/732 88/7 41/4 00/15 37/46 05/21  29/5  ]15[سازي شبیه
 20/773 20/773 91/8 83/4 18/15 31/47 57/18  78/4  واحد صنعتی

 20/5 20/5 56/11 70/8 19/1 99/1 35/13  67/10  درصد خطا (%)

  معیارهاي طراحی -2-3
انجام شده است.  3با استفاده از فلوچارت طراحی شکل  FCCیابی به مشخصات طراحی رآکتور بالارونده فرآیند دست

ارائه شده  kg s 1/24-1گاز با دبی جرمی بر اساس این فلوچارت، در این پژوهش طراحی رآکتور با خوراك ورودي نفت
درصد کک کاتالیست، به عنوان ورودي طراحی در نظر گرفته شده است. با چندین  1/0-9/0است. بازه تغییرات 

و نرخ گردش  m 31، ارتفاع رآکتور برابر cm 82هاي تکرارشونده، قطر رآکتور برابر سازي و انجام چرخهمرحله شبیه
گاز ، دماي نفت١٣این مقادیر در شرایط برقراري رژیم جریان سریعت. حاصل شده اس g sk 19/142-1کاتالیست برابر 

برابر  سرعت گازو  COR (9/5، نسبت کاتالیست به خوراك ورودي (K 972 ، دماي کاتالیست وروديK 488 ورودي
1-m s 01/10 است و کسر وزنی گازوئیل، بنزین، 32/94گاز %به دست آمده است. در این طراحی، کسر تبدیل نفت 

باشند. می 94/5و % 35/4، %55/12، %82/49، %66/21گاز مایع، گاز سبک و کک در محصولات نیز به ترتیب برابر %
ارائه شده است. عملکرد رآکتور در شرایط طراحی شده نیز در  4مشخصات کاملی از طراحی انجام شده در جدول 

  ادامه مورد بررسی قرار گرفته است.
  
  
 

                                                        
13 Fast fluidization 
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 طراحی رآکتور بالارونده فرآیند شکست کاتالیستی بستر سیالمعیارهاي  -4 جدول

  مقدار علامت واحد پارامتر 

 ورودي
  gas oil 1-kg s goF 1/24دبی جرمی 

  CW 9/0 – 1/0  % محدوده کک کاتالیست
        

 یجانت

  m D 82/0 قطر
  m H 31 ارتفاع

  K in, goT 488 ورودي gas oilدماي 
  K in, catT 972 دماي کاتالیست ورودي

  K outT 62/772 دماي خروجی
  gas oil -  COR 9/5نسبت کاتالیست به 

  kg s catG 19/142-1 نرخ گردش کاتالیست
  ɛ 59/94  % تخلخل عملیاتی بستر

  m s gasU 01/10-1 سرعت گاز
  m s catU 83/3-1 سرعت کاتالیست

  s gasTr 10/3 زمان ماند گاز
  s catTr 10/8 کاتالیستزمان ماند 

  gas oil % goX 32/94درصد تبدیل 
  diesel % dieselX 66/21کسر جرمی 
  gasoline % gasolineX 82/49کسر جرمی 

  LPG % LPGX 55/12کسر جرمی 
  dry gas % DGX 35/4کسر جرمی 

  coke % cokeX 94/5کسر جرمی 

  عملکرد رآکتور -3-3
. دهدنشان می را در طول رآکتور فرآیند مختلف محصولات جرمی خوراك ورودي و کسر الف تغییرات-4 شکل

جرمی  کسر که حالی در یابد،می رآکتور کاهش ارتفاع افزایش با خوراكجرمی  کسر همانطور که مشخص است،
 اب در تماس شود وگاز وارد رآکتور میهنگامی که خوراك نفت .یابندمی افزایش ارتفاع افزایش با تمامی محصولات

 با .ودشمی منتقل بالا به راکتور جریان طول در و شودمی شکسته مختلف محصولات به گیرد،قرار می کاتالیست
 رمیج کسر نتیجه در و یابدمی افزایش کاتالیست با آن تماس زمان و خوراك میزان شکست رآکتور، ارتفاع افزایش

یابد. این در حالی می کاهش رآکتور خروجی در مقدار حداقل خود به رآکتور ورودي در 0/1 اولیه مقدار از گازنفت
مشاهده  .یابندمی افزایش خروجی در حداکثر مقدار خود به ورودي در صفر مقدار از محصولات جرمی کسر است که

روجی خبیشتر از  توجهی قابل طور به رآکتور ورودي گاز در نزدیکیتغییرات کسر جرمی نفت شود که گرادیانمی
 که رفتتوان نتیجه گباشد. بنابراین مینیز صادق می محصولات براي کلیه رآکتور است که در نتیجه آن این موضوع

 ازوئیلگ توان گفت که روند تولیدتر میدهند. به طور دقیقمی رخ رآکتور پایین نزدیکی در شکست هايواکنش بیشتر
و هم  بیشتر بوده در ابتداي رآکتور تجمع کاتالیستاست، زیرا هم  سریعتر متر پایین رآکتور بسیار 5 و بنزین در
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تور بالارونده در ابتداي رآکیند شکست آفرتوان گفت که میدر نتیجه باشد. بالاتر میدماي رآکتور  فعالیت کاتالیست و
انبی جمحصولات ید با پیشروي در طول رآکتور و افزایش توللازم به ذکر است که . افتدبا سرعت بالاتري اتفاق می

به عنوان تابعی از ارتفاع رآکتور  ییدما ب تغییرات-4کل در ش کاهش یافته است. گازوئیل و بنزینبازده  یروند افزایش
. این ابدییکاهش م بیشتري سرعت ابدما  بتدایی راکتورمتر ا 5در شود که آن نشان داده شده است. مشاهده می

که  یی. از آنجادهندیرخ م ناحیه نیدر ا ي شکستهاواکنش شتریب نکته است کهموضوع خود تایید دیگري بر این 
وضوع خود . این مابدییکاهش م اکتورارتفاع ر شیبا افزا ستیکاتال تیهستند، دما و فعال گرماگیر شکست يهاواکنش

 شتریب درشود. شکست می يهاحرارت جذب شده توسط واکنشمیزان  چنین کاهشو هم باعث کاهش نرخ واکنش
. گیردهاي شکست مورد استفاده قرار میواکنشکنترل کننده شدت  نیتریاصلبه عنوان  اکتورر ي، دماFCC يواحدها

 انیرجاحیا شده سیگنال ارسال کرده تا  ستیکاتال جریانکنترل  ستمیبه س ،اکتورر يدما مینقطه تنظ شیافزا
 شیفزاا تسی. نرخ گردش کاتالآیددست بهرآکتور مورد نظر  یخروج يدما نتیجه آنکه در  یابد شیافزاداغ  ستیکاتال

 شیرا افزا از مایعگ تهینیو الف نیاکتان بنزست، عدد بالاتر شک يدما .شودیمفرآیند  لیتبد شیمنجر به افزا، خود افتهی
 یکردنمخلوط يهابه عنوان مؤلفهتولید شده در دماي بالا  نیبنز، ونیلاسیالک هیتغذ يها براآن لیبا پتانس. دهدیم

 .هستند دیمف بدون سرب نیبنز يخاص برا

  
. الف) تغییرات کسر وزنی اجزا در طول رآکتور. ب) تغییرات دما در 4عملکرد رآکتور در شرایط طراحی جدول  -4 شکل

 طول رآکتور

 آنالیز حساسیت -4-3
 یررسب به منظور ن،یبنابراعملیاتی مناسب حائز اهمیت است.  طیانتخاب شرا، در تعیین عملکرد مطلوب سیستم

رسد. در این پژوهش اثر به انجام می موثر ورودي، آنالیز حساسیت يرهاینسبت به متغ ندیفرآ یخروج تیحساس
ورودي )، نرخ خوراك ورودي، دماي خوراك ورودي و دماي کاتالیست CORپارامترهاي نسبت کاتالیست به خوراك (

است به طوري که درصد تبدیل  FCCیکی از پارامترهاي مهم در فرآیند  COR نسبت مورد بررسی قرار گرفته است.
دهد که با افزایش نسبت الف نشان می-5شکل  .ابسته استفرآیند شکست به این نسبت ومحصولات  توزیعخوراك و 

COR ،اي هافزایش درصد تبدیل خوراك، تبدیل هیدروکربنیابد. درصد تبدیل خوراك در طول راکتور افزایش می
ر افزایش تهاي سبکگاز به هیدروکربنهاي کوچکتر را در پی دارد. بنابراین میزان شکست نفتدرشت به هیدروکربن

 با گاز در محصولاتشود که کسر وزنی نفتمشاهده می کند.ب نیز این موضوع را تایید می-5یابد. نتایج شکل می
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تقریبا خود  مقدار حداقل در  COR 5 براي سپس و یابدمی کاهش با شیب بالایی 5 به 1 از COR نسبت افزایش
میزان و  شیافزا کک و گاز سبک ن،یبنزکسر جرمی محصولات  میزان، CORماند. با افزایش نسبت می باقیثابت 

 دیولتتوان گفت که در واقع می .یابدمیکاهش در ابتدا افزایش و سپس کسر جرمی محصولات گازوئیل و گاز مایع 
 نیا شیا. با افزیابد، افزایش میرا بگذراند دیحداکثر تول يبرا نهیکه نسبت به یتا زمان CORنسبت  شیبا افزا گازوئیل

 آن لیدل به نیا .ابدییم شیافزاهمچنان  نیبنز دیکه تول یدر حالخواهد یافت کاهش  گازوئیل دیتول نه،ینسبت به
 که یافته شیافزا گازوئیلدر محدوده  يهامولفهشکست ثانویه ، )بالا COR(نسبت  بالا ستیتالاست که در غلظت کا

 CORت نسب شیافزاتوان گفت که واقع میدر  .شودیمگازوئیل  دیکاهش تول افزایش تولید بنزین و باعث تیدر نها
 کنشوا يبرا شتریب فعال يهاتیوجود سا يکه به معنا شودیواحد م وندر ستیکاتالمیزان غلظت  شیمنجر به افزا

حداکثر  يبرا نهیبه COR ی نسبتکل طوربه  .خواهد یافت شیافزا ثانویهو  هینرخ شکست اول نیبنابرا .است شکست
خوراك ت کمتر شکس توان به میزاندلیل آن را می .است نیبنز دیحداکثر تول يبرا نهیکمتر از نسبت به گازوئیل دیتول
در اختیار را  ستیفعال کاتال يهاتیاز سا يبالاتر، غلظت بالاتر CORنسبت  .تر مربوط دانستپایین CORنسبت با 

توان می نیبنابرا شود.یم لیستیشکست کاتا يبهتر برا پذیريگزینشنرخ واکنش و  شیکه باعث افزا دهدقرار می
د نیز لازم به ذکر -5ج و -5. بر اساس شکل تر استمناسب بنزین دیتول يبرا تا حدودي بزرگتر COR نسبت گفت که

افزایش توان به یابد. این افزایش دما را میرآکتور افزایش می یو خروج يورود يدما CORنسبت  با افزایشکه  است
 .ابدییم شیافزا زین خوراكدما، نرخ شکست  شیبا افزاتوان گفت که می. آنتالپی جریان ورودي داغ مربوط دانست

 
گاز. ب) کسر وزنی محصولات. ج) ) بر الف) درصد تبدیل نفتCORتاثیر نسبت کاتالیست به خوراك ورودي ( -5 شکل

 4دماي ورودي رآکتور. د) دماي خروجی رآکتور. در شرایط عملیاتی مطابق جدول 
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 شیبا افزاتوان گفت که مورد بررسی قرار گرفته است. می 6اثر تغییر نرخ خوراك ورودي بر عملکرد سیستم در شکل 
یابد. از این رو، زمان تماس بین گاز زمان اقامت جریان گاز و کاتالیست درون رآکتور کاهش می ي،ورودخوراك نرخ 

شود تا میزان کاتالیست درون باعث می CORبودن مقدار  ثابت ،از سوي دیگر و کاتالیست نیز کاهش خواهد یافت.
سیستم افزایش یابد. بنابراین در این شرایط افزایش میزان گاز و کاتالیست و کاهش زمان اقامت/تماس به طور همزمان 

 ،يورودخوراك نرخ  شیافزاشود، با الف مشاهده می-6همانطور که در شکل بر عملکرد سیستم تاثیرگذار خواهند بود. 
به بیشترین مقدار خود رسیده و پس از آن  kg s 20-1یابد و در نرخ خوراك گاز در ابتدا افزایش میدرصد تبدیل نفت
. تاثیرگذاري همزمان افزایش میزان گاز و کاتالیست و کاهش زمان اقامت/تماس در این سیستم ماندنیز ثابت باقی می

عنوان یک نقطه عطف مطرح شود به طوري که سیستم پیش و پس از به  kg s 20-1سبب شده است تا نرخ خوراك 
تولید گازوئیل با افزایش نرخ بازده ب نیز مشخص است که -6از شکل این نقطه رفتار متفاوتی را از خود نشان دهد. 

 با یزنبنزین  خوراك ورودي در ابتدا کاهش یافته و پس از این نقطه عطف تقریبا ثابت باقی مانده است. کسر جرمی
در حدود همین مقدار ثابت باقی  سپس و ) رسیده50مقدار خود (حدودا % حداکثر به نرخ خوراك ورودي افزایش

 تماس مانز بین دلیل تعادل به است توان گفت که افزایش اولیه کسر جرمی بنزین ممکنتر میماند. به طور دقیقمی
 طوري به باشد، زمان واحد در رآکتور به شده وارد خوراك مقدار همچنین افزایش و خوراك ورودي و کاتالیست کمتر

 افزایش آن در فرد به منحصر خاصیت و بر پایه زئولیت کاتالیست تأثیر همچنین،. یابد افزایش خوراك شکست نرخ که
 kg s-1از  بیش به خوراك جرمی جریان نرخ افزایش با پوشی است.نیز در این خصوص غیر قابل چشم بنزین بازده
یجه کند و در نتنمی تضمین را آن شکست بیشتر به میرانی رسیده که کاتالیست تماس خوراك و کاهش زمان ،20

خوراك  جریان نرخ افزایش با که دهدمی ج نشان-6کسر وزنی بنزین در محصولات تقریبا ثابت باقی خواهد ماند. شکل
توان به دماي ورودي به رآکتور در این شرایط را می ماند. ثابت بودندماي ورودي به راکتور ثابت باقی می ورودي،

) مربوط دانست. بر این اساس و بر طبق موازنه انرژي ورودي رآکتور CORثابت بودن نسبت کاتالیست به خوراك (
، دماي ورودي رآکتور ثابت باقی خواهد ماند. با این وجود و بر اساس نتایج به دست آمده در  8ارائه شده در رابطه 

افزایش میزان گاز و کاتالیست و کاهش زمان د، دماي خروجی رآکتور مجدا تحت تاثیر اثر همزمان -6ل شک
گیرد. در این شرایط با افزایش نرخ خوراك ورودي، دماي خروجی رآکتور در ابتدا کاهش یافته اقامت/تماس قرار می

 و پس از آن تقریبا ثابت باقی خواهد ماند.
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گاز. ب) کسر وزنی محصولات. ج) دماي ورودي جریان خوراك ورودي بر الف) درصد تبدیل نفتتاثیر نرخ  -6 شکل

  4رآکتور. د) دماي خروجی رآکتور. در شرایط عملیاتی مطابق جدول 
 يکاهش انرژ یبه معناین که  ابدییکاهش م خوراك و راکتوربین  يدما اختلاف ورودي، خوراك يمابا افزایش د

 بازده محصولات گاز ودرصد تبدیل نفت بر خوراك ورودي دماي تأثیر ب-7الف و -7 شکل در ت.اس شکست ازیمورد ن
راك گاز با دماي خوو درصد تبدیل نفت کسر وزنی محصولات که تغییر شودمی است. مشاهده شده داده نشان فرآیند

کسر وزنی  دماي خوراك ورودي،با افزایش  شود کهمشاهده می ب-7شکل  در یکدیگراند. از ورودي تقریبا مستقل
همچنین کسر وزنی بنزین نیز اندکی افزایش  .یابدگازوئیل و گاز مایع در محصولات تنها به مقدار ناچیزي کاهش می

د نیز به وضوح مشخص است که به دنبال افزایش دماي خوراك ورودي، دماي ورودي -7ج و -7هاي یابد. از شکلمی
 خواهد یافت.کتور نیز افزایش او خروجی ر

ب، افزایش دماي کاتالیست ورودي شدت شکست خوراك را افزایش -8الف و -8بر اساس نتایج ارائه شده در شکل 
یابد. دهد. به دنبال شدت بالاتر شکست، گازوئیل با نرخ بالاتري شکسته شده و بازده آن درون محصولات کاهش میمی

دهد با این وجود، سینتیک حاکم بر فرآیند شکست نشان می یافت.در نتیجه آن میزان تولید بنزین افزایش خواهد 
که در این شرایط شدت شکست در جهت تولید بنزین غالب بوده و از این رو بازده تولید گاز مایع و گاز سبک روند 

اي است که در پی افزایش دم مشخصد نیز -8ج و -8هاي مجددا از شکل دهد.افزایشی مشخصی را از خود نشان نمی
  کاتالیست ورودي، دماي ورودي و خروجی رآکتور نیز افزایش خواهد یافت.
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گاز. ب) کسر وزنی محصولات. ج) دماي ورودي رآکتور. د) تاثیر دماي خوراك ورودي بر الف) درصد تبدیل نفت -7 شکل

  4دماي خروجی رآکتور. در شرایط عملیاتی مطابق جدول 

  
گاز. ب) کسر وزنی محصولات. ج) دماي ورودي رآکتور. ورودي بر الف) درصد تبدیل نفتتاثیر دماي کاتالیست  -8 شکل

 4د) دماي خروجی رآکتور. در شرایط عملیاتی مطابق جدول 
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  گیرينتیجه -4
سازي به منظور طراحی و بررسی عملکرد رآکتور بالارونده فرآیند شکست در این پژوهش یک رویکرد مبتنی بر مدل

ر سیال معرفی و به کار گرفته شد. در ابتدا، مدل عددي حاکم بر رآکتور توسعه یافت و به دنبال آن کاتالیستی بست
دسترس  سازي با نتایج تجربی درالگوریتمی به منظور طراحی رآکتور پیشنهاد گردید. با مقایسه نتایج حاصل از شبیه

هاي سازي و دادهن انحراف نتایج حاصل از شبیهیافته به اثبات رسید. میزااز یک واحد صنعتی، اعتبار مدل توسعه
گاز، کسر وزنی گازوئیل، کسر وزنی بنزین، کسر وزنی گاز مایع، کسر وزنی گاز سبک، کسر تجربی براي کسر وزنی نفت

به  20/5، و %56/11، %70/8، %19/1، %99/1، %35/13، %67/10وزنی کک و دماي خروجی رآکتور به ترتیب برابر %
 طرح نهایی رآکتور بر اساس خوراكگیري از الگوریتم طراحی پیشنهادي، هپس از اعتبارسنجی مدل و با بهردست آمد. 
، ارتفاع cm 82هاي تکرارشونده، قطر رآکتور برابر با انجام چرخه ارائه شد.  kg s 1/24-1گاز با دبی جرمی ورودي نفت

گاز در طراحی کسر تبدیل نفتبه دست آمد.  g sk 19/142-1و نرخ گردش کاتالیست برابر  m 31رآکتور برابر 
بوده و کسر وزنی گازوئیل، بنزین، گاز مایع، گاز سبک و کک در محصولات نیز به ترتیب برابر  32/94پیشنهادي %

آنالیز حساسیت انجام شده بر پارامترهاي عملیاتی رآکتور  به دست آمد. 94/5و % 4/35%، 12/55%، 49/82%، 21/66%
میزان کسر و  شیافزا کک و گاز سبک ن،یبنزکسر جرمی محصولات  میزان، CORبا افزایش نسبت شان داد که نیز ن

ا ت خوراك جرمی جریان نرخ افزایش با .یابدمیکاهش در ابتدا افزایش و سپس جرمی محصولات گازوئیل و گاز مایع 
پس از آن، کاهش  رسد.حداکثر مقدار خود میافزایش یافته و به  50کسر جرمی بنزین تا حدود % ،kg s 20-1حدود 

نی کند و در نتیجه کسر وزنمی تضمین را آن شکست بیشتر به میزانی رسیده که کاتالیست تماس خوراك و زمان
و درصد تبدیل  کسر وزنی محصولات بنزین در محصولات تقریبا در همین محدوده ثابت باقی خواهد ماند. تغییر

یکدیگراند. با این وجود، افزایش دماي کاتالیست ورودي شدت  از ورودي تقریبا مستقلگاز با دماي خوراك نفت
شکست خوراك را افزایش خواهد داد. به دنبال شدت بالاتر شکست، گازوئیل با نرخ بالاتري شکسته شده و بازده آن 

 یابد. در نتیجه آن، میزان تولید بنزین افزایش خواهد یافت.درون محصولات کاهش می

  فهرست علائم -5
  علائم انگلیسی

A ،2 سطح مقطعm  
Cp  ،1ظرفیت گرمایی ویژه-k1-j kg 
D  ،قطرm 
E 1سازي، انرژي فعال-j mol 
F  ،1دبی جرمی-kg s 
g  ،2ثابت گرانش-m s 
G  ،1شار جرمی-s2-kg m 
H  ،1آنتالپی-j kg 
K  ،1ثابت سینتیکی-s 

MW  ،1جرم مولکولی-g mol 
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R  ،1ثابت جهانی گازها-k1-j mol 
t  ،زمانs 

T  ،دماk 
u  ،1سرعت-m s 
w % ،درصد کک  
y  ،کسر وزنی-  
z  ،ارتفاعm 

  علائم یونانی
ρ   ،3چگالی-kg m  
	  Pa sویسکوزیته، 	
	   -تابع غیرفعال شدن کاتالیست، 	
  ،فاکتور لغزش-  
  ،تخلخل-  

  زیرنویس
  ورودي 0

cat کاتالیست  
d غیرفعال شدن  

go گازنفت  
in ورودي  

out خروجی  
R رآکتور  

vap تبخیر  
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