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Modelovanje i energetska optimizacija procesa katalitiCkog
reforminga benzina

Apstrakt

Proces katalitickog reforminga benzina je jedan od glavnih procesa u industrijskoj
preradi nafte, koristi se za proizvodnju visoko-oktanskih motornih benzina, kao i za
proizvodnju sirovina za procese u petrohemijskoj industriji.

U doktorskoj disertaciji razmatrani su tehnologija, matematicko modelovanje procesa,
strategija energetske optimizacije 1 pravci buduceg razvoja procesa katalitickog reforminga
benzina.

Za modelovanje procesa Kkatalitickog reforminga benzina uspostavljen je
termodinamicki model i razvijen je semi-empirijski pseudo-kineticki model. U cilju primene
odgovaraju¢eg termodinamickog modela ravnoteze para-teCnost testirano je nekoliko modela:
Redlich-Kwong, Soave-Redlich-Kwong, Benedict-Webb-Rubin-Starling i Chao-Seader. Na
bazi dobijenih rezultata utvrdeno je da je Soave-Redlich-Kwong-ov model najadekvatniji za
modelovanje procesa katalitiCkog reforminga benzina. U razvijenom kinetickom modelu
strategija grupisanja komponenti bazirana je na ,,PIONA” analizi. Grupisanje energija
aktivacija je uvedeno, kako bi se razliCite vrednosti energija aktivacije u okviru specificne
reakcione klase uzeli u razmatranje. Parametri modela odredeni su usaglasavanjem vrednosti
dobijenih pomoc¢u uspostavljenog modela sa podacima dobijenim iz industrijskog
eksperimenta. Postignuto je veoma dobro slaganje vrednosti parametara procesa dobijenih
upotrebom modela i parametara procesa sa postrojenja. Prednost pomenutog modela da
veoma dobro predvida koncentracije vodonika i lakih gasova u odnosu na postoje¢e modele,
predstavlja znacajan rezultat.

S obzirom na to da je model formulisan na osnovnim principima procesa katalitickog
reforminga benzina, razvijeni kineticki model, uz odredene modifikacije, moze se primeniti
na bilo koji kataliticki reformer.

U radu je predloZzen i novi pristup za simulaciju i optimizaciju kontinualno-
regenerativnog katalitiCkog reformera. Tipi¢ni kontinualno-regenerativni proces sastoji se od
tri ili Cetiri reaktora sa reciklom. Reakciona Sema i reaktori su matematicki opisani preko
sistema parcijalnih diferencijalnih jednacina. S obzirom na to da je analiza modela izvedenog
za ovaj proces od nekoliko reaktora vremenski veoma zahtevna, razvijena je efikasna
simulaciona Sema bazirana na kvazi-stacionarnim pretpostavkama. Takode, u cilju
smanjivanja mogucénosti greSke uzrokovane kvazi-stacionarnim pretpostavkama, predlozeni
su novi kriterijumi za fragmentaciju reaktora. Za odredivanje parametara procesa uvedena je
optimizaciona funkcija, koja je uklju¢ila minimizaciju potroSnje energenata. Upotrebljena
funkcija cilja predstavlja kombinaciju ekonomskih zahteva i zahteva zastite zivotne sredine.
Pokazano je da predlozena optimizaciona strategija znacajnije unapreduje modelovanje
procesa.

U doktorskoj tezi je razmatrana i mogucnost primene Rankine-ovog ciklusa za
poizvodnju elektri¢ne energije iz izvora niskog toplotnog kvaliteta.

Kljucéne reci: Kataliticki reforming benzina, termodinamicki i kineticki model, kontinualno-

regenerativna tehnologija, simulacija, energetska optimizacija.



Modeling and Energy Optimization of the Catalytic Naphtha

Reforming Process

Abstract

Catalytic naphtha reforming is one of the primary processes of naphtha refining. This
process is used for the production of the primary component of high-octane motor fuels and
also for the production of feedstock for petrochemical industry.

This thesis study the technology, process mathematical modeling, strategy for energy
optimization, and the direction for future developments of catalytic reformer process.

A thermodynamic model has been set up and a semi-empirical pseudo-kinetic model
for catalytic reforming has been developed with intention to provide correct process
modeling. In order to set up a proper thermodynamic model several models have been tested:
Redlich-Kwong, Soave-Redlich-Kwong, Benedict-Webb-Rubin-Starling i Chao-Seader.
Based on obtained results, it has been found that the Soave-Redlich-Kwong is the most
appropriate model for modeling catalytic naphtha reforming process. In the developed kinetic
model, the component “lumping” strategy is based on “PIONA” analysis. “Activation energy
lumps” were introduced to take into consideration different values of activation energies
within the specific reaction classes. The parameters of the model have been estimated by
bench marking with industrial data. Simulation results have been found to be in very good
agreement with plant data. Also, one of the significant advantages of the present kinetic
model is that it predicts the concentration of hydrogen and light gases very well, comparing to
the existing models.

Since it was formulated from basic principles, this kinetic model with some
modification can be applied to any catalytic reformer.

In addition, in the thesis the new approach for simulation and optimization of a
continuous catalytic regenerative reformer process was proposed. Typical continuous catalytic
regenerative reformer process consists of three to four reactors with recycle. The reaction
patterns and reactors are typically modeled using system of partial differential equations.
Furthermore, due to the fact that the numerical solution of the entire model developed for this
process, consisting of several reactors, is extremely time consuming, the new more efficient
method was developed based on quasi-steady state assumptions. Moreover, with the aim of
avoiding introduction of large errors in calculations caused by quasi-steady state assumptions
the new criteria for reactors fragmentation were proposed.

In order to determine optimal values of process parameters new optimization
objective function was formulated, minimizing the fuel consumption. The employed objective
function constitutes a combined measure for economic and environmental performance. It
was shown that proposed method identifies considerable improvements for the process.

In the thesis an application of Rankine cycle has been considered for power

production using low grade heat.

Key words: Catalytic naphtha reforming, thermodynamic and kinetic model, continuous
catalytic regeneration technology, simulation, energy optimization.
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1. Uvod

Usled rasta industrijskog sektora u svetu, u poslednjih nekoliko decenija prisutan je i
stalni trend porasta potreba za energijom. Skoro tre¢ina svetske potrosnje energije, ali i 36%
emisije ugljen-dioksida pripisuje se preradivackoj industriji [1]. Industrije za proizvodnju i
preradu osnovnih materijala: hemijska, petrohemijska, industrija gvozda 1 ¢elika, kao i drugih
metala i minerala, ucestvuju sa oko dve tre¢ine u ukupnoj potrosnji energije. Ukupna
industrijska potroSnja energije porasla je za 61% u periodu od 1971. do 2004. godine, sa
znacajnim rastom potreba za energijom u zemljama u razvoju, kao i konstantnim, ali
znacajnim energetskim zahtevima razvijenih zemalja [1].

Takode, uzrok oko 90% direktne ili indirektne emisije gasova, koji stvaraju efekat
staklene baste vezan je za procese sagorevanja fosilnih goriva [1]. Klimatske promene koje se
deSavaju predstavljaju najvecu ekolosku, socijalnu i ekonomsku pretnju sa kojom se planeta
suoCava. Mnoge kompanije, razvojem strategija za smanjivanje emisije gasova, traze nacine
za uticaj na klimatske promene. Evropska komisija je 2009. godine objavila svoje predloge
mera za njihovo ublazavanje [2], s ciljem smanjenja emisije ugljen-dioksida. Ceo paket mera
sastavljen je od nekoliko predloga, pri ¢emu jedan od klju¢nih predloga razmatra uvodenje
takse za emitovanje ugljen-dioksida. Procenjuje se da ¢e implementacijom ovih mera koli¢ina
gasova koji uzrokuju efekat staklene baste, biti smanjen za 20% do 2020. godine [2].

Hemijska, petrohemijska i naftna industrija su najveci potroSaci energije, pri cemu se
procenjuje da su ove industrijske grane odgovorne za 30% ukupne industrijske potrosnje
energije 1 16% direktne emisije ugljen-dioksida [1]. Na primer, prema podacima americke
agenciji za eneregiju (DOE), rafinerije nafte u Sjedinjenim Americkim DrZzavama emituju
viSe od 250 miliona tona ugljen-dioksida u atmosferu i zajedno sa hemijskim postrojenjima
obrazuju drugi po veli¢ini stalan izvor gasova, koji uzrokuju efekat staklene baste [3].

U izvestaju medunarodne agencije za energiju (IEA) prezentovana je studija koja
pokazuje da je u zemljama c¢lanicama organizacije za ekonomsku saradnju i1 razvoj (OECD)
moguce smanjiti industrijske potrebe energije za oko 25 do 37 EJ za godinu dana na osnovu
sadasnje tehnologije i najboljeg rukovodenja procesima [1]. Ovo je ekvivalentno vrednosti od
600 do 900 miliona tona goriva, S$to predstavlja potroSnju goriva u Evropi tokom 2007.

godine [1]. Takode, u izvestaju je navedeno da je ukupni svetski potencijal ustede energije



oko 1.9 do 3.2 GJ po godini, §to predstavlja smanjenje 7 do 12% danasnje globalne emisije
ugljen-dioksida [1].

Rafinerije nafte pripadaju vaznoj strateskoj industriji, u kojoj se sirova nafta prevodi u
razliite proizvode. Pored toga $to su veliki potrosaci energije, rafinerijski kompleksi su
takode i veliki emiteri Stetnih gasova i otpadnih voda. Usled znacajne emisije gasova i
otpadnih voda iz skladiSta i procesa, zaStita zivotne sredine postala je vazan faktor u
operativnim strategijama ovih sistema [4]. Tip 1 koli€ina rafinerijskih emisija u okolinu su
dobro poznati podaci, to su oksidi ugljenika, azota i sumpora (uglavnom nastali u procesima
sagorevanja), kao i isparljive organske komponente [4]. Takode, koli¢ina vode koja se
upotrebljava u rafinerijskim procesima je izuzetno velika, s obzirom na to da se koristi kao
procesni 1 rashladni fluid, Sto dovodi do znaCajne kontaminacije vode organskim materijama.
Na svakih milion tona preradene nafte, rafinerije emituju od 20 000 — 820 000 tona ugljen-
dioksoda, 60 — 700 tona azotnih oksida, 30 — 6 000 tona sumpornih oksida i 50 — 6 000 tona
isparljivih organskih komponenata [5]. Pored navedenog, rafinerije emituju od 0.1 do 5
miliona tona otpadne vode 1 10 — 2 000 tona ¢vrstog otpada na svakih milion tona preradene
nafte [5].

Rafinerijski procesi zahtevaju veliku koli¢inu energije, tako da redukovanje potroSnje
energije prestavlja veliki izazov. U tipi¢noj rafineriji vise od 60% gasova koji se emituju
potice od nekog od procesa za proizvodnju energije, kao §to su procesi u gasnim turbinama,
bojlerima, procesnim pecima, itd. [5]. Procesi katalitickog krekovanja 1 uklanjanja sumpora,
kao 1 procesi spaljivanja gasova na baklji, takode u znatnoj meri doprinose emisiji gasova [5].
U Tabeli 1.1 prikazani su tipi¢ni izvori gasova koje emituju rafinerije nafte.

Od prve naftne krize 1973. godine, rafinerije nafte su sprovele znacajne mere u cilju
poboljsanja energetske efikasnosti. Uprkos uvedenim merama konzervacije energije, s
obzirom na strozije specifikacije proizvoda, kao i zbog promene tezista proizvodnje sa teskih
loz ulja na transportna goriva, energetski zahtevi procesa su rasli.

Iz navedenih cCinjenica moze se zakljuciti da je glavni uzrok emisije gasova
generisanje energije neophodne za odvijanje procesa. Da bi se smanjila Stetna emisija iz
rafinerija nafte ocenjeno je da je neophodno povecanje energetske efikasnosti procesa.
Efikasnost moze biti povecana na dva nacina [1]:

a) povecanjem energetske efikasnosti razlicitih delova procesa i aparata,

b) poboljSanjem energetske integracije u rafineriji.



Povecanje energetske efikasnosti procesa i aparata donosi finansijske usStede, a takode
pozitivno uti¢e na energetsku sigurnost i zastitu zivotne sredine i pomaze da se postigne

odrzivi ekonomski razvoj.

Tabela 1.1 Glavni zagadivaci vazduha i njihovi izvori u rafinerijama nafte [4,5]

Gas Izvor

Procesne peci, bojleri, gasne turbine
Regenerator u procesu katalitickog krekinga
Baklje

Insineratori

Ugljen-dioksid

Procesne peci i bojleri

Regenerator u procesu katalitickog krekinga
Ugljen-monoksid Proces uklanjanja sumpora

Baklje

Insineratori

Procesne peci, bojleri, gasne turbine
Regenerator u procesu katalitickog krekinga
Proces kalcinacije koksa

Insineratori

Baklja

Oksidi azota

Procesne peci, bojleri, gasne turbine
Regenerator u procesu katalitickog krekinga
Oksidi sumpora Proces kalcinacije koksa

Proces uklanjanja sumpora

Baklje

Insineratori

Rezervoari

Sistemi za separaciju gasne faze
Separacioni sistemi voda/ulje
Emisija iz ventila, spojeva itd.
Mesta ispustanja (“vent*“-ovi)
Baklje

Isparljive organske materije

U ovoj doktorskoj disertaciji posebna paznja posvecena je povecanju energetske
efikasnosti procesa katalitickog reforminga benzina. Optimizacija energetske potrosnje
razlicitih procesa, a samim tim i redukovanje emisije gasova u atmosferu, neophodan je uslov
za povecanje efikasnosti procesa. Sve veca konkurencija, zatim strozije regulative vezane za
sigurnost procesa 1 zaStitu zivotne sredine, kao 1 ubrzana promena ekonomskih uslova,
uslovljavaju da zahtevi koji procesna postrojenja treba da zadovolje, postaju sve kompleksniji

i tezi. Da bi se nasli optimalni procesni uslovi, koji zadovoljavaju sve zahteve koji se namecu,
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potrebno je imati metode koje bi, uz minimalne troSkove i minimalan vremenski period,
doveli do optimalnog resenja. U danaSnje vreme matematicki modeli zbog malih troskova i
kratkog vremenskog perioda koji je potreban za pronalaZzenje optimalnih reSenja, postaju sve
prihvaceniji alati za optimizaciju postojecih postrojenja i razvoj novih.

Matematicko modelovanje je jedna od najzahtevnijih oblasti u inZenjerstvu i
primenjenoj nauci. Glavni zahtevi koji se postavljaju pred matematicki model su: da $to
verodostojnije opise odredeni proces; da u isto vreme objasni ponaSanje modelovanog
sistema 1 da predvidi odgovor sistema na odredene promene procesnih parametara, kao i da
zajedno sa odgovarajuom optimizacionom metodom, omoguci odredivanje optimalnih
procesnih parametara.

U ovoj doktorskoj tezi razvijen je model za sistem katalitickog reforminga benzina
(,CNR — Catalytic Naphtha Reforming®), kao i metoda za njegovu optimizaciju u cilju
povecanja energetske efikasnosti procesa. Proces katalitickog reforminga benzina zauzima
znacajno mesto u oblasti prerade nafte i zbog svoje slozenosti predstavlja interesantnu oblast
za istrazivanja vezana za razvoj adekvatnog matematickog modela kojim bi proces bio dobro
opisan, ali 1 metode za dalju optimizaciju procesa. U procesu katalitickog reforminga benzina
kao posledica velikog broja stepena slobode ovog sistema, moguce je imati vise alternativnih
operativnih uslova, §to daje velike mogucnosti za optimizaciju procesa i nalazenje najboljeg
reSenja. Takode, u procesu katalitickog reforminga benzina postoji zahtev za dovodenje
velike koli¢ine energije, a kao posledica javlja se i znacajna emisija gasova.

U Tabeli 1.2 dat je uporedni prikaz potrebne koli¢ine energije, kao i broja 1 koli€ine

pomo¢nih procesnih struja potrebnih za rafinerijske procese katalitiCkog reforminga benzina.

Tabela 1.2 Energetski izvori u procesu katalitickog reforminga benzina [5]

. . . | Kontinualno-
. Semi-regenerativni ..
Reforming regenerativni
proces
proces
Elekt'rlcina energija, kWh ) ) 2467 61422
Specifi¢na potrosnja el. energije 25 _ 50 55 i
(kWh/t)
Potroseno gorivo, GJ - 1852 2322
Specifi¢na potrosnja goriva (MJ/t) 1400 — 2900' 71.5 t/kt
Para visokog pritiska, kg/t 50 —90' 64 -90 97
Voda za bojler, kg/t 170 22

"Opseg se odnosi na sve tipove procesa katalitickog reforminga benzina
?Vrednosti u tabeli se odnose na kapacitet od 2351 t/dan



U Tabeli 1.3 prikazan je primer emisije gasova iz dve rafinerije nafte.

Tabela 1.3 Emisija gasova generisanih u procesu katalitickog reforminga benzina [5]

Potrosnja goriva Kapacitet
(GWh/god) postrojenja | Jedinice SO, NO, CcoO CO,
(t nafte/god)
Platformer mg/m’ 35 100 100 5
Mider 753.74 1,000,000 t/god 24.1 68.7 68.7 34
kg/t 0.024 0.069 0.069 0.003
. mg/m’ 18 170 5 1
OMV 494.1 728,000 t/god 8.8 83 2.4 0.5
kg/t 0.012 0.114 0.003 0.001




2. Proces katalitickog reforminga benzina

U Evropskoj uniji jako su poostrene specifikacije kvaliteta motornih benzina u
poslednjih 30 godina, pre svega uvodenjem standarda EURO 6 za motorni benzin, ali u
bliskoj budu¢nosti ocekuju se dodatne promene. PooStravanje zahteva za kvalitetom
motornih benzina ogleda se u Cinjenici da je u vecini zemalja benzin sa tetraetil-olovom
zamenjen bezolovnim benzinom, zatim je postepeno smanjivan dozvoljeni sadrzaj sumpora u
benzinu (Tabela 2.1), uvedene su regulative vezane za napon pare benzina, kao i temperature
kondenzacije. U Tabeli 2.1 prikazane su glavne specifikacije kvaliteta EURO 4 1 EURO 5

benzina, definisane od strane Evropske komisije.

Tabela 2.1 Osnovne specifikacije EURO 4 i EURO 5/2]

Karakteristike EURO 4 (2005) EURO 5 (2009)

RVP' (kPa) max 70 70
Benzen (% vol max) 1 1

Aromati (% vol max) 35 35
Olefini (% vol max) 18 18
Kiseonik (% mas max) 2.7 2.7
Sumpor (ppm max) 50 10
Olovo (g/1) 0 0

'RVP —napon pare smese (po Reid-u).

Pri analizi kvaliteta benzina, u stru¢noj javnosti vode se diskusije sa namerom da se
uvedu jos strozije specifikacije benzina kojima ¢e biti definisan EURO 6 benzin [6]. Jedna od
novih specifikacija regulisa¢e smanjenje maksimalno dozvoljenog sadrzaja sumpora, dok su
ostale specifikacije jo§ uvek u fazi pripreme i razmatranja [6]. S obzirom na to da se proizvod
katalitickog reforminga benzina upotrebljava kao jedna od glavnih komponenata za dobijanje
motornih benzina, promene u specifikacijama motornih benzina u velikoj meri uti¢u na
proces katalitickog reforminga benzina. Takode, u danasnje vreme na proces katalitickog
reforminga benzina veliki uticaj imaju i sve stroZije regulative koje namecu o¢uvanje Zivotne
sredine, kao 1 sve zahtevnije administrativne specifikacije motornih benzina u pogledu
njegovog kvaliteta [2]. U cilju zadovoljavanja kriterijjuma, proces u postrojenjima za
kataliticki reforming benzina vodi se ka dobijanju produkata koji sadrze manju koli¢inu

benzena, a veéi sadrzaj vodonika i ostalih ugljovodonika sa vise od Sest C-atoma.
6



Za izvodenje procesa katalitickog reforminga benzina potrebna je velika koli¢ina
energije, tako da je u cilju smanjenja emisije gasova potrebno da proces u svakom trenutku
radi pod optimalnim radnim uslovima. Izvesno je da ¢e proces katalitickog reforminga
benzina biti integralni deo rafinerijske prerade nafte jo§ 20-30 godina [7], tako da budu¢nost
katalitickog reforminga benzina pripada procesima sa visoko selektivnim katalizatorima, koji
omogucavaju maksimalnu proizvodnju vodonika i funkcionisanje sistema na niskim
operativnim pritiscima [8].

U ovom delu doktorske teze date su osnovne karakteristike procesa katalitickog
reforminga benzina. Posebna paZnja je posveéena hemizmu procesa, termodinamickim
osobinama reakcija, katalizatoru i1 njegovom uticaju na odvijanje reakcija. Takode,
razmatrane su 1 karakteristike razliCitih tehnologija, kako sa operativnog, tako 1 sa

ekonomskog stanovista.

2.1 Karakteristike procesa katalitickog reforminga benzina

Proces katalitickog reforminga benzina je jedan od osnovnih procesa prerade nafte,
koji ima Siroku primenu u rafinerijskim i petrohemijskim kompleksima.

Sematski prikaz rafinerijskog kompleksa prikazan je na Slici 2.1. Proces katalitickog
reforminga je projektovan sa ciljem da se proizvode $to veca koli¢ina aromatskih jedinjenja,
koja u svojoj strukturi imaju Sest do deset C-atoma.

U procesu katalitickog reforminga benzina, laki destilat nafte se dovodi u kontakt sa
platinijumskim (Pt) katalizatorom, na poviSenoj temperaturi i pri parcijalnom pritisku
vodonika koji se u zavisnosti od tehnologije krece u opsegu od 345 do 3450 kPa [7,8]. Na
ovim procesnim uslovima nisko oktanski benzin se razli¢itim reakcijama prevodi u visoko-
oktanski benzin bogat aromatima, koji se ¢es¢e naziva reformat.

Kao sporedni proizvodi nastaju vodonik, laki ugljovodoni¢ni gasovi (CH4, C;Hpg) 1
tecni naftni gas (TNG). Aromati dobijeni u procesu katalitickog reforminga benzina, posle

separacije od ostatka reformata, nalaze primenu u petrohemijskoj industriji [9].
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Slika 2.1 Sematski prikaz rafinerijskog kompleksa [7]



Prvi proces koji je komercijalno upotrebljen za prevodenje nisko oktanskog benzina u
visoko oktanski, je proces termickog reforminga benzina [8]. Za ovaj proces karakteristi¢ne
su reakcije krekovanja, preko kojih se uklanjaju nisko oktanske komponente prisutne u Sarzi.
Mana procesa termickog reforminga ogleda se u velikom utroSku energije i relativno malom
procentu Sarze koja je prevedena u visoko oktanski proizvod (reformat) [8].

Upotreba katalizatora u procesu reforminga benzina [10], donela je veliki napredak u
odnosu na termicki proces reforminga, tako da je tehnologija termi¢kog reforminga vrlo brzo
izaSla iz komercijalne upotrebe. Prvi tip katalizatora koriS¢en kod procesa katalitickog
reforminga benzina sastojao se od MoOs 1 y-Al,O;3 [11]. MoOj katalizator imao je veoma lose
karakteristike, odnosno dolazilo je do vrlo brze deaktivacije usled stvaranja koksa, $to je
dovelo do razvoja savremenije generacije katalizatora u kojoj je MoOs zamenjen platinom.
Uvodenje platinijjumskog katalizatora dovelo je do revolucije u procesu katalitickog
reforminga benzina, dovode¢i ga na jednu od klju¢nih pozicija koju danas zauzima u procesu
prerade nafte.

Prvo postrojenje za kataliticki reforming benzina sa Pt/Al,O; kao katalizatorom
projektovano je kao semi-regenerativno postrojenje (SR) [12]. Za semi-regenerativne procese
karakteristicno je da se sastoje od niza serijski povezanih adijabatskih reaktora sa
nepokretnim slojem katalizatora izmedu kojih su postavljene procesne peci u kojima se
zagreva reakciona smesa. Uloga platine u procesu je da katalizuje reakcije preko metalnih
aktivnih centara, dok je uloga hlorisanog aluminijum-oksida da katalizuje reakcije
upotrebom kiselih aktivnih centra [13]. Semi-regenerativni proces unapreden je uvodenjem
bimetalnog katalizatora, §to je dovelo do znacajnog smanjenja radnog pritiska. U zavisnosti
od vrste Sarze kao i od specifikacije proizvoda, radni pritisak se kre¢e u opsegu izmedu 1380
1 3450 kPa [8,9]. Relativno visok radni pritisak u semi-regenerativnim procesima neophodan
je da bi se smanjila brzina deaktivacije katalizatora. Deaktivacija katalizatora usled
formiranja koksa, koji blokira aktivne centre uvodi ograni¢enja u proces katalitickog
reforminga benzina [9], koja se pre svega odnose na kvalitet proizvoda, vremenski period
rada procesa 1 konfiguraciju sistema. Kako bi se prevazi§la ograni¢enja koja namece
deaktivacija katalizatora u procesu katalitickog reforminga benzina, razvijen je cikli¢no-
regenerativni proces (CR).

Cikli¢no-regenerativni proces kao i semi-regenerativni proces koristi reaktore sa
nepokretnim slojem, ali za njega je karakteristicno da svaki od reaktora moze biti iskljucen iz

procesa radi regeneracije katalizatora [14]. Nakon regeneracije katalizatora reaktor se ponovo
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ukljucuje u proces. Ciklicno-regenerativni proces omogucava kontinualan rad sistema i
relativno niske operativne pritiske. Drugi pristup koji je omogucio da se prevazidu navedena
ogranicenja, donela je tehnologija kontinualne regeneracije katalizatora.

U kontinualno-regenerativnom (CCR) procesu katalizator se kontinualno uklanja iz
poslednjeg reaktora, nakon Cega se regeneriSe u kontrolisanoj atmosferi i zatim vraca u prvi
reaktor [14]. Kontinualno-regenerativni proces omogucava veoma niske pritiske i visoke
oktanske brojeve. Princip kontinualno-regenerativnog procesa je uspeSno primenjen u
hemijskoj i1 petrohemijskoj industriji, tako da je viSe od 95% novoizgradenih postrojenja ovog
tipa [8]. Veliki broj semi-regenerativnih postrojenja je rekonstruisan u kontinualno-

regenerativne procese [8].

2.2 Hemizam procesa katalitickog reforminga benzina

Jedinjenja koja se nalaze u reakcionoj smesi procesa katalitiCkog reforminga benzina
su parafini, olefini, nafteni i aromati. U Tabeli 2.2 prikazane su osnovne karakteristike dva
znacajno razlicita tipa Sarze: (i) bogate parafinima — parafinska Sarza i (ii) bogate naftenima —

naftenska Sarza.

Tabela 2.2 Tipovi sarze - opste karakteristike [7]

Parafinska Sarza | Naftenska Sarza
10B (istrazivacki oktanski broj) 50 66

Parafini/Nafteni/Aromati (% vol)

66.8/21.8/11.4

29.3/61.85/8.85

Nafteni + Aromati (% vol) 44.6 79.55
Srednja molarna masa 114 119
Sumpor (ppm) 500 350

Proces katalitickog reforminga benzina karakteriSu dva osnovna rezima rada: (i)
proizvodnja benzena, toluena i ksilena (BTX) za petrohemijsku industriju, i (ii) proizvodnja
visoko-oktanskog benzina za proizvodnju motornih goriva [7].

Uloga procesa katalitickog reforminga benzina u rezimu proizvodnje benzena, toluena
1 ksilena je da u $to ve¢oj meri omoguéi prevodenje parafina i naftena u benzen, toluen i
ksilen uz minimalnu proizvodnju lakih ugljovodini¢nih gasova. U ovom slucaju prinos se
racuna kao udeo Sarze konvertovan u benzen, toluen i ksilen. Uloga procesa kataliti¢kog
reforminga je povecavanje oktanskog broja benzina procesom aromatizacije parafina ili
njihovom izomerizacijom u jedinjenja veéeg oktanskog broja uz minimalnu proizvodnju

ugljovodonika sa manje od pet C-atoma. U procesu katalitickog reforminga benzina
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proizvodi se velika koli¢ina vodonika, koji je s obzirom na njegovu primenu u procesima
hidrodesulfurizacije i hidrokrekovanje vakuum gasnih ulja, veoma vredan proizvod.
Za bilo koji od dva rezima rada karakteristicne reakcije koje se odvijaju u procesu
katalitickog reforminga benzina su:
a) Dehidrogenovanje,
b) Izomerizacija,
c) Dehidrociklizacija,

d) Hidrogenoliza i hidrokrekovanje.

2.2.1 Reakcije naftena

U reakcionoj smesi nafteni su prisutni u obliku alkilciklopentana i alkilcikloheksana.

Alkilcikloheksani direktno podlezu reakcijama dehidrogenovanja (Slika 2.2), pri ¢emu

Slika 2.2 Sematski prikaz reakcije dehidrogenovanja alkilcikloheksana

nastaju aromati i vodonik.

Alkilciklopentani podlezu reakcijama hidroizomerizacije (Slika 2.3), pri ¢emu nastaju

alkilcikloheksani, koji ubrzo nakon formiranja podlezu reakcijama dehidrogenovanja.

Y —

Slika 2. 3 Sematski prikaz reakcije hidroizomerizacije alkilciklopentana

Takode, alkilciklopentani i alkilcikloheksani u zanemarljivom iznosu podlezu i

reakcijama hidogenolize i hidrokrekovanja.
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2.2.2 Reakcije parafina

Reakcije parafina, naro¢ito reakcije lakSih parafina, usled relativne hemijske
inertnosti ovih jedinjenja spadaju u najsporije reakcije [13], koje se odvijaju u procesu
kataliticCkog reforminga benzina. S obzirom da normalni parafini imaju male vrednosti
oktanskog broja, selektivno konvertovanje parafina u aromate i izoparafine je od primarne
vaznosti za dobijanje visoko oktanskog proizvoda. Parafini podlezu reakcijama izomerizacije,
dehidrociklizacije, hidrokrekinga i hidrogenolize.

Reakcijom izomerizacije normalnih parafina (Slika 2.4) nastaju izoparafini koji imaju

viSu vrednost oktanskog broja nego normalni parafini ¢ijom su izomerizacijom nastali.

CH,

/\/\/\ —_——
H;C CH;, —~ H;C

CH;
CH,

Slika 2. 4 Sematski prikaz reakcije izomerizacije normalnih parafina

Reakcijom hidrokrekovanja i hidrogenolize (Slika 2.5) dolazi do kidanja parafinskih
lanca, pri ¢emu nastaju laksi parafini. Ovim reakcijama se takode poboljSava oktanski broj

proizvoda.

CH;
—_—
» H3C/\/\/\CH3 P, —— H3C/\/ + H3C/\CH3

/\/\/\ —_— /\/\/CH3 CH
b) H,C CcH, T H, H;C + 4

Slika 2. 5 Sematski prikaz reakcije: a) hidrokrekovanja i b) hidrogenolize normalnih parafina

U reakcijama dehidrociklizacije nastaju nafteni sa pet ili Sest C-atoma (Slika 2.6).
Veliki broj autora [13,15,16] smatra da se ova reakcija odvija u dva stupnja. U prvom
stupnju na metalnim aktivnim centrima katalizatora odvija se reakcija dehidrogenovanja
parafina u odgovaraju¢i olefin, a nakon toga nastali olefini podlezu reakciji ciklizacije koja je

katalizovana kiselim aktivnim centrima.
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U ovom procesu odvijanje odredenih vrsta reakcija pozeljnije je u odnosu na druge.
Odredivanje pozeljnijih vrsta reakcija moze se izvrSiti razmatranjem istrazivackog oktanskog
broja (IOB) i motornog oktanskog broja (MOB) proizvoda, koji se medusobno razlikuju
prema metodi odredivanja. Istrazivacki oktanski broj prikazuje osobine motora na niskom
broju obrtaja [17], dok motorni oktanski broj prikazuje osobine motora na visokom broju

obrtaja [18].

)
/\/\/C H; —

b)

NN —_—
H;C CH, +  H

Slika 2.6 Sematski prikaz reakcije dehidrociklizacije normalnih parafina u: a)
alkilciklopentan, b) alkilcikloheksan

U Tabeli 2.3 prikazani su istrazivacki oktanski broj i motorni oktanski broj za
ugljovodonike za sedam C-atoma. Iz tabele se vidi da samo aromati 1 jako razgranati olefini 1
parafini imaju oktanske brojeve (IOB 95, MOB 85) koji odgovaraju potrebnim
specifikacijama motornih benzina [2]. Slabo razgranati parafini i nafteni imaju vrednosti koje
su isuvise niske.

Istrazivacki oktanski broj normalnih parafina, kao 1 smeSe parafina koja se nalazi u
ravnoteZi na 755 K, za razlicite brojeve C-atoma prikazan je na Slici 2.7. Sa slike 2.7 se vidi
da istrazivacki oktanski broj u slu€aju normalnih parafina i smeSe normalnih i izo- parafina
opada sa povecanjem broja C-atoma. Samo smeSe parafina sa Cetiri 1 pet C-atoma daju
odgovarajucu vrednosti istrazivackog oktanskog broja. Vrednost istrazivackog oktanskog

broj aromata je uvek iznad zahtevane bez obzira na broj C-atoma.

2.3 Reakcioni mehanizam

S obzirom na kompleksnost procesa, u literaturi postoji velika razlika u pogledu
definisanja opSteg reakcionog mehanizma procesa katalitiCkog reforminga benzina. Mills 1
saradnici [11] dali su pojednostavljen, ali veoma koristan prikaz reakcionog mehanizma

(Slika 2.8). Marin i saradnici [19] prezentovali su detaljan reakcioni mehanizam, kojim su
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obuhvatili skoro sve reakcije koje se odvijaju u procesu katalitiCkog reforminga benzina

(Slika 2.9). Ramage i saradnici [20,21] prikazali su reakcionu Semu (Slika 2.10) koja je

uspostavljena razmatranjem velikog broja eksperimenata izvedenih u pilot postrojenju.

Tabela 2.3 Istrazivacki i motorni oktanski broj komponenata od sedam C-atoma [7]

Jedinienia Istrazivacki Motorni oktanski
Jeny oktanski broj broj
/\/\/\ 0 0
)\/\/ ” -
/\)\/ > *
></\ 89
Parafin 91 88
C7H16
)\)\ 83 )
>§/ 112 101
/\/\/\ 54 -
Olefini /\/\/\ 94 -
C/Hig
></\ 105 i
O\/ - 41
Nafteni
C/Hig
75 71
Aromati
Ce¢Hs-CH; 120 104




~

e normalni parafini
O izo- + normalni paralini u ravnotezi na 755K

100 =

I0B

3 4 5 6 7 8 9 10
Broj C - atoma

Slika 2.7 Istrazivacki oktanski broj u zavisnosti od broja C-atoma za normalne parafine,
smese parafina i aromate [7]

K M

Parafini Olefini Nafteni Aromati
A
|
|

K-

; K
v M

Izoparafini <> Izoolefini

M: Metalni aktivni centri K: Kiselinski aktivni centar

Slika 2.8 Mills-ov Sematski prikaz reakcionog mehanizma [11]
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P,.P, < nP,« > 5N,

SN....5N,
P P <« — SP< —»6N, A
PP, / l
6N, ,...6N,
A, A,

Slika 2.9 Marin-ov Sematski prikaz reakcionog mehanizmaf19]

T

C,; komponenete C, «— P @6 «~—>A——>C,
C, komponencte C, P N, N, A C,

=

Cs komponenete C, «— P N, N, <A

Slika 2.10 Ramage-ov sematski prikaz reakcionog mehanizma[20,21]
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2.4 Termodinamicke osobine reakcionog sistema
Reakcije dehidrogenovanja, izomerizacije 1 dehidrociklizacije pripadaju klasi
povratnih hemijskih reakcija. U Tabeli 2.4 dati su termodinamicki podaci za tipi¢ne reakcije

koje se odvijaju u procesu katalititkog reforminga benzina na temperaturi od 500°C".

Tabela 2.4 Termodinamicki podaci za reakcije katalitickog reforminga benzina [8]

Reakcije Konstanta ravnoteZe (atm) Entz(‘:gii ;‘/;::)al;(dje
Cikloheksan <> benzen + 3H, 6.0-10° 52.8
Metilciklopentan <« Cikloheksan 0.086 -3.8
n-Heksan < 2-Metilpentan 1.1 -1.4
n-Heksan <> 1-Heksen +H, 0.037 31.0

Na osnovu vrednosti konstante ravnoteze hemijske reakcije dobijanja benzena iz
cikloheksana, moze se zakljuciti da visoka temperatura pogoduje ovoj vrsti reakcija.
Ravnotezna koncentracija olefina je veoma niska, tako da se moze zakljuciti da temperatura
nema veliki uticaj na konstantu ravnoteZze ove reakcije. Iz vrednosti entalpije reakcije
dehidrogenovanja cikloheksana (Tabela 2.4) sledi da su reakcije formiranja aromata iz
alkilcikloheksana izuzetno endotermne, Sto ima veliki uticaj na konfiguraciju procesa
katalitickog reforminga benzina. Izomerizacija parafina spada u grupu pozeljnih reakcija,
koje odlikuje blaga egzotermnost. Reakcije krekovanja su veoma egzotermne, ali njihove
brzine su minimizovane radi maksimizovanja proizvodnje vodonika i reformata.

Za sve pozeljne reakcije karakteristi¢no je da spadaju u klasu povratnih reakcija, ¢ije
se optimalne reakcione temperature nalaze u vrlo Sirokom opsegu od 50 do 600°C. Na Slici
2.11 prikazana je raspodela ravnotezne koncentracije parafina sa sedam C-atoma za razliite

ravnotezne temperature.

! Temperatura od 500°C uzima se kao standardna temperatura za proces katalitickog reforminga benzina
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Slika 2.11 Raspodela ravnotezne koncentracije parafina sa sedam C-atoma[7]

Na Slici 2.12 prikazan je uticaj pritiska i temperature na ravnotezne molske udele

alkilcikoheksana za molekule sa Sest 1 sedam C-atoma.

Aromati)

Molski udeli (Nafterni / Nafteni+

0.0

550 T{C}

Slika 2.12 Uticaj pritiska i temperature na raspodelu ravnoteznih koncentracija
naftena i aromata sa Sest i sedam C-atoma [7]
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Sa slike 2.11 se vidi da povecanje temperature loSe utice na formiranje visoko-
oktanskih parafina (Tabela 2.3), cemu najviSe pogoduju radni uslovi koje karakteriSu nize
vrednosti temperature (< 100°C). Pritisak nema uticaja na raspodelu izomera, ali parcijalni
pritisak vodonika ima veliki uticaj na reakcije dehidrogenovanja alkilcikloheksana.

Sa slike 2.12 se vidi da ostaje preko 10% cikloheksana u ravnoteznoj smesi na
pritisku od 40 bar, dok je na pritisku od 5 bar dostignuta totalna konverzija cikloheksana za
sve operativne temperature ve¢e od 500°C. Slika 2.12 pokazuje da nizak parcijalni pritisak
vodonika, kao 1 visoke temperature povoljno uti¢u na nastajanje aromata. Takode, vidi se da
lakSe Sarze, tj. SarZe koje imaju manju molarnu masu zahtevaju vecu operativnu temperaturu
da bi se dostigla ista konverzija koju postizu SarZe sa ve¢om molarnom masom.

Zbog cCinjenice da se viSe razli¢itih uticaja javlja kod reakcije dehidrociklizacije
normalnih parafina, opisivanje ravnoteze u ovom slucaju je komplikovanije nego za
prethodno opisane vrste reakcija. U ravnoteznoj smesi pored normalnih parafina prisutni su
izoparafini, alkilciklopentani, alkilcikloheksani, aromati i vodonik. Na Slici 2.13 prikazani su
ravnotezni molski udeli komponenata u zavisnosti od parcijalnog pritiska vodonika na
temperaturi od 500°C. MozZe se uociti da za konvertovanje 90% heptana na temperaturi od
500°C, parcijalni pritisak vodonika treba da bude manji od 10 bara.

Na Slici 2.14 prikazana je ravnotezna koncentracija aromata u funkciji temperature,
za razli€iti broj C-atoma i na parcijalnom pritisku vodonika od 10 bar. Slika 2.14 pokazuje da
se na temperaturi od 500°C i pri parcijalnom pritisku vodonika od 10 bara, parafini sa osam 1
devet C-atoma potpuno konvertuju u aromate, dok se to ne deSava sa parafinima sa Sest 1
sedam C-atoma. UopSteno, moze se re¢i da reakcije dehidrociklizacije zahtevaju visoke
temperature, koje se povecavaju za Sarze sa manjom molarnom masom.

Sa termodinamiCkog stanoviSta pozeljnim reakcijama u procesu katalitickog
reforminga benzina odgovaraju visoke temperature (oko 500°C) i niski parcijalni pritisak
vodonika. S obzirom na to da se u procesu generiSe vodonik, minimalan pritisak vodonika je

odreden zahtevanim prinosom aromata.
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Slika 2.13 Uticaj parcijalnog pritiska vodonika na ravnoteznu koncentraciju
ugljovodonika[7]

100 |-

Mol % aromata

0 | | | L,
400 450 500 550 600
T (°C)

Slika 2.14 Ravnotezne koncentracije aromata u funkciji temperature pri parcijalnom
pritisku vodonika od 10 bar-a [7]
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2.5 Brzine reakcija

Reakcije dehidrogenovanja naftena 1 parafina su veoma brze, tako da vrednosti
koncentracija reaktanata i1 proizvoda vrlo brzo dostizu ravnotezni odnos. Reakcije
izomerizacije su dovoljno brze, tako da su koncetracije parafina i alkilciklopentana veoma
blizu ravnoteznog odnosa. Za reakcije dehidrociklizacije, kao i za reakcije hidrogenolize i
hidrokrekovanja karakteristi¢no je da su dosta sporije od ostalih reakcija. Parcijalni pritisak
vodonika ima veliki uticaj na reakcije dehidrogenovanja, hidrogenolize 1 hidrokrekovanja.
Smanjivanje parcijalnog pritiska vodonika povoljno uti¢e na poveéanje brzine aromatizacije i
na smanjenje brzine reakcija hidrokrekovanja i hidrogenolize §to dovodi do smanjenja
proizvodnje lakih ugljovodoni¢nih gasova. Medutim, smanjivanje parcijalnog pritiska
vodonika dovodi do povecanja brzine deaktivacije katalizatora. Na Slici 2.15 prikazan je

odnos relativnih brzina reakcija koje se odvijaju u procesu katalitiCkog reforminga benzina.

Izuzetno brze Brze Umerene

Dehidrogenovanje naftena > Dehidrogenovanje parafina > [zomerizacija naftena

Umerene Spore Veoma spore

> |zomerizacija parafina > Dehidrociklizacija > Krekovanje

Slika 2.15 Uporedni prikaz relativnih brzina reakcija/8]

2.6 Karakteristike katalizatora

Svi katalizatori koji su danas u upotrebi u procesu katalitickog reforminga benzina
nastali su modifikacijom bifunkcionalnog katalizatora koji se sastojao od platine i
aluminijum-oksida. Krajem Sezdesetih godina proslog veka u proces je uveden bimetalni
katalizator, koji je pored platine sadrzao jo§ jedan metal (iridijum, renium, kalaj,
germanijum). Bimetalnim katalizatorima znacajno su se unapredile osobine procesa u odnosu
na monometalne [22]. Bimetalni katalizator, koji koristi iridium kao sekundarni metal ima
vecu aktivnost pri istim operativnim uslovima nego monometalni katalizator. Katalizatori
koji koriste renium kao sekundarni metal omogucavaju smanjenje operativnog pritiska, dok
katalizatori sa germanijumom ili kalajem omogucavaju odvijanje reakcija na niskom pritisku
[22]. U semi-regenerativnim i ciklicno-regenerativnim procesima koristi se bimetalni Pt/Re
katalizator, dok se u kontinualno-regenerativnim procesima koristi Pt/Sn katalizator [7].

Standardni udeo sekundarnog metala u bimetalnim katalizatorima prikazan je u Tabeli 2.5.
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Tabela 2.5 Udeo sekundarnog metala u bimetalnom katalizatoru[8,22]

Sekundarni metal Koncentracija (mas %)
Iridijum 0.02-0.20
Kalaj 0.05-0.50
Renium 0.20 - 0.60

Sekundarni metali imaju pozitivan uticaj na karakteristike katalizatora, mada se efekti
razlikuju u zavisnosti od upotrebljenog metala. Efekti na koje sekundarni metal utie su:
povecana otpornost na stvaranje koksa, promena selektivnosti i aktivnost, kao i na stabilnu
disperziju metala tokom vremena.

Na Slici 2.16 prikazana je promena istrazivackog oktanskog broja sa vremenom, pri
konstantnoj temperaturi, za Pt/Re katalizator. Slika 2.16 ukazuje da je promena vrednosti
istrazivackog oktanskog broja za bimetalni katalizator tokom vremena odvijanja procesa
dosta manja u odnosu na monometalni katalizator, Sto dovodi do zakljucka da je bimetalni

katalizator mnogo stabilniji.

h
105 —
Bimetalm
Morometalni
100 —
/m
9‘ Parafini 50 % vol
Sarza MNafteni 42 % vol
95 |- Aromati § % vol
P=10bar
T=500°C
Ho,/HC = 4 mol/mol
| [ | o

0 50 100
Vreme (h)

Slika 2.16 Uporedni prikaz stabilnosti mono- i bimetalnog katalizatora [7]
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Na Slici 2.17 ilustrovana je selektivnost katalizatora izmerena preko reakcije

hidrogenolize heksana. Vidi se da pri ve¢im vrednostima parcijalnog pritiska vodonika

monometalni katalizator manje potencira reakcije hidrogenolize u odnosu na bimetalni Pt/Re

katalizator, dok je u slu€aju manjih vrednosti parcijalnog pritiska vodonika situacija obrnuta.

Takode, sa Slike 2.17 se vidi da Pt/Sn katalizator potpuno neutraliSe reakcije hidrogenolize,

$to ga Cini veoma selektivnim katalizatorom.
Za hlorisani mono- ili bimetalni katalizator je karakteristicno da poseduju dvostruku

hidrogenizaciono—dehidrogenizacionu funkciju. U Tabeli 2.6 prikazane su osnovne reakcije u

procesu katalitickog reforminga benzina, kao i funkcije katalizatora koje potpomazu njihovo

odvijanje.

£
(=]

Selektivnost
(%% atoma C)

[t ]
=)

(n+im) CH,, = C5 Re/Pt
T=350°C (atoma)

H,/HC =3 molimo! oo

Pt i Pt-Re/ALO. e 1

1 Pt ALQO, -

i
‘!
f‘ -P—*-—ELSL{— |
10 20 Ptlﬂ[bar}

Slika 2.17 Hidrogenoliza heksana u prisustvu mono- i bimetalnog katalizatora[7]

Mehanizam po kome se odvija vec¢ina reakcija u procesu katalitickog reforminga

benzina je dobro poznat. Reakcije dehidrogenovanja i1 hidrogenolize odvijaju se na metalnim

aktivnim centrima, dok se reakcije izomerizacije odvijaju pomocu obe funkcije katalizatora.

Medutim, mehanizam reakcije dehidrociklizacije jos uvek nije tatno utvrden. Poznato je da

platina sama potpomaze reakciju i da kiseli aktivni centri imaju uticaj tokom formiranja

dehidrogenovanih Cestica na metalnim aktivnim centrima.
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Tabela 2.6 Reakcioni mehanizam na katalizatoru [9]

Reakcije Mehanizam' Aktivni Centar?
Dehidrogenovanje M Pt
M Pt
Dehidrociklizacija i i
B Pt+A
Izomerizacija B Pt+A
Hidrokrekovanje B Pt+A
Hidrogenoliza M Pt
M Ptili A
Formiranje koksa i 1
B Pt+A

1M — monofunkcionalan, B — bifunkcionalan,
?Pt — platina, A — kiseli aktivni centar

Formiranje koksa je najkompleksnija reakcija, s obzirom da i metalni i kiseli aktivni
centri u prisustvu ugljovodonika to omoguc¢avaju. Kiseli aktivni centri izazivaju veoma brzo
stvaranje koksa, medutim, u prisustvu Pt brzina formiranja se znatno smanjuje [9]. Pri
normalnim operativnim uslovima do deaktivacije katalizatora dolazi usled reakcije formiranja
koksa na povrsini katalizatora. Neke od studija vezane za deaktivaciju katalizatora su
pokazale da samo jedan ugljenikov atom od 200 000 aktiviranih pomocu katalizatora
ucestvuje u formiranju koksa, koji ostaje apsorbovan na katalizatoru [9]. Koks obrazuju
jedinjenja koja u svojoj strukturi imaju vise aromatskih prstena. Sa povecanjem temperature
broj aromatskih prstena u strukturi koksa raste, dok udeo vodonika opada, tako da se
struktura novonastalog koksa priblizava strukturi grafita [7]. Koks se formira i na metalnim 1
na kiselim aktivnim centrima, a pri tome raspodela koksa na katalizatoru nije uniformna.
Formiranje koksa ima veliki uticaj na odvijanje procesa i na njegovu konfiguraciju. Tako se,
na primer, u cilju kontrolisanja brzine stvaranja koksa u semi-regenerativnom procesu koristi
visok parcijalni pritisak vodonika, ¢ime se produzava proizvodni ciklus, koji moze trajati od
jedne do nekoliko godina uz akumulaciju 15-30% masenih udela koksa na katalizatoru. Kada
se dostignu grani¢ne vrednosti temperatura u procesnim pecima, dolazi do zaustavljanja
procesa, radi regeneracije katalizatora u komercijalnim semi-regenerativnim procesima.
Takode, proces se moze zaustaviti u slu¢ajevima kada je prinos proizvoda toliko smanjen da
je ekonomski opravdano regenerisati katalizator. U kontinualno-regenerativnom procesu

katalizator se kontinualno uklanja iz sistema, pri ¢emu maksimalna koli¢ina koksa na
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katalizatoru ne sme biti veca od 7 mas% [8]. Ova postrojenja neprekidno rade nekoliko
godina, pre nego sto je potrebno zaustaviti ih radi servisa ili kompletne zamene katalizatora.
Cikli¢no-regenerativni procesi kao i kontinualno-regenerativni su uvedeni sa ciljem da
obezbede kontinualan rad procesa. Za ovaj tip procesa je karakteristicno da se dodatni reaktor
koristi da bi zamenio jedan od primarnih reaktora u procesu, dok se primarni reaktor
regeneriSe. Radni ciklus reaktora do regeneracije varira izmedu Cetiri dana i jednog meseca.

U procesu katalitickog reforminga benzina reakcije se odvijaju na povrSini
katalizatora sve dok je temperatura niza od 550°C. Na viSim temperaturama dolazi do
termicke aktivacije reakcija, tako da se reakcije odvijaju u gasnoj fazi.

Na Slici 2.18 su prikazane elementarne reakcije koje se odvijaju na povrSini
katalizatora. Na aktivnim centrima adsorbovan je veliki broj cestica, koje podlezu
izomerizaciji, ciklizaciji 1 krekovanju, nakon ¢ega dolazi do njihove deadsorpcije sa povrSine

katalizatora.

2.7 Radni parametri procesa

U procesima katalitickog reforminga benzina pri normalnim radnim uslovima prisutan
je relativno mali broj stepena slobode. Temperature na ulazima u reaktore su jedine radne
promenljive ¢ijim podeSavanjem se utice na kvalitet proizvoda [7-10]. U semi-regenerativnim
procesima ulazna temperatura u reaktore se povecava postepeno tokom odvijanja procesa,
kako bi se neutralisao efekat deaktivacije katalizatora. Kod semi-regenerativnih procesa
promena temperature sa vremenom uslovljena je kvalitetom proizvoda i kvalitetom
katalizatora, dok kod kontinualno-regenerativnog procesa promena temperature iskljucivo
zavisi od zahtevanog kvaliteta proizvoda.

Na Slici 2.19 prikazana je promena temperature tokom rada semi-regenerativnog
procesa za mono- i bimetalni katalizator. Sa slike 2.19 se vidi da je promena temperature sa
vremenom za monometalni katalizator mnogo brza, odnosno nastajanje koksa na
monometalnom katalizatoru je mnogo brze, Sto skracuje proizvodni ciklus katalizatora.
Promena prinosa reformata u zavisnosti od trajanja proizvodnog ciklusa prikazana je na Slici
2.20.

Kod monometalnog katalizatora opadanje prinosa je primetno pri malom povecanju
temperature, dok vrednost prinosa bimetalnog katalizatora ostaje konstantna do samog kraja

trajanja ciklusa.
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Slika 2.20 Promena prinosa reformata tokom proizvodnog ciklusa [7]

Na Slici 2.21 prikazana je promena istrazivackog oktanskog broja sa promenom
temperature za semi-regenerativan proces. Slika 2.21 ukazuje da je specificirani istrazivacki

oktanski broj direktno proporcionalan ulaznoj temperaturi Sarze u reaktor.
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Slika 2.21 Promena istrazivackog oktanskog broja sa promenom ulazne
temperature reaktora za konstantnu aktivnost [7]
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U nekim slucajevima kako bi se dobio proizvod odgovarajuéeg kvaliteta, potrebno je
podesiti vrednosti zapreminske brzine reakcione smese. Sa Slike 2.22 se vidi da povecanje
zapreminske brzine sa vrednosti 2 na 3, da bi oktanski broj proizvoda ostao nepromenjen,
ulazna temperatura u reaktor mora da se poveca za 8°C. Smanjivanje vrednosti zapreminske
brzine na vrednost od 1.5, zahteva da ulazna temperatura bude smanjena za 6°C.

Ukupan pritisak sistema kao i odnos molskih protoka vodonika i ugljovodonika u
Sarzi (H,/HC) uticu na vreme trajanja proizvodnog ciklusa i na prinos. Odnosom molskih
protoka vodonika i1 ugljovodonika u Sarzi podeSava se parcijalni pritisak vodonika, koji ima
veliki uticaj na brzinu deaktivacije katalizatora. Na Slici 2.23 prikazan je uticaj odnosa
molskih protoka vodonika i ugljovodonika u Sarzi na stabilnost katalizatora, a vidi se da je za
stabilnost rada procesa sa monometalnim katalizatorom potrebna visoka vrednost odnosa (7

do 8), dok je u slucaju bimetalnih katalizatora ova vrednost dosta niza (oko 4).

F
T C)

+10 —
0 -
Sarza = const
H/HC =4
= 10 bar
10 = OB =98

-
o

Zapreminska brzina
reakcione smese

Slika 2.22 Uticaj zapreminske brzine reakcione smese na vrednosti ulaznih temperatura u

reaktoru [7]
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Slika 2.23 Stabilnost katalizatora u funkciji odnosa molski udela vodonika i
ugljovodonika (HyHC) [7]
Na Slici 2.24 prikazana je promena prinosa reformata istog IOB na tri razli¢ita
pritiska, pri istom sastavu Sarze. Vidi se da promena pritiska sistema sa 30 na 15 bar dovodi
do povecanja prinosa od 2 do 3%, dok je u slu¢aju promene pritiska sa 15 na 5 bar poveéanja

prinosa vece i iznosi od 4 do 5%.
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Slika 2.24 Uticaj pritiska i sastava Sarze na prinos reformata [7]
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2.8 Konfiguracije procesa

U prethodnom delu je navedeno da se u procesu katalitickog reforminga benzina
odvijaju egzotermne, endotermne 1 ravnotezne reakcije, ¢ije se brzine medusobno razlikuju za
faktor 50. Sistem u kome klju¢no mesto zauzima izotermni reaktor bi bilo jedno od reSenja za
konfiguraciju procesa. Medutim, nedostatak ovog resenja je nefleksibilnost procesa, ali i
visoka cena ovakve konfiguracije sistema.

Drugo resenje, koje se namece, je niz adijabatskih reaktora izmedu kojih se nalaze
procesne pe¢i. Razlika u brzinama formiranja aromata iz alkilcikloheksana,
alkilciklopenatana i parafina se aproksimativno moze prikazati odnosom 50/5/1. Sastav Sarze
uslovljava konfiguracija sistema, odnosno za Sarze bogate parafinima sistem je sastavljen od
tri procesne peci i tri reaktora, dok za Sarze bogate naftenima sistem se sastoji od Cetiri
procesne peci i Cetiri reaktora. Na Slici 2.25 prikazana je konfiguracija sistema, temperaturni
i koncentracioni profil u reaktorima [23], vidi se da dolazi do znacajnijeg opadanja
temperature u prvom reaktoru, dok je promena temperature u drugom reaktoru manja. U
treCem reaktoru promena temperature je veoma mala, s obzirom na to da je usled slicnih
brzina reakcija, koli¢ina toplote potrebna za endotermne reakcije delimi¢no nadoknadena
toplotom dobijenom od egzotermnih reakcija krekovanja. Koncetracija aromata vrlo brzo

raste u prvom reaktoru, dok je u drugom i tre¢em reaktoru brzina rasta manja.

2.8.1 Semi-regenerativni proces

Kod semi-regenerativnog procesa, sistem posle izvesnog vremenskog perioda treba
zaustaviti kako bi se regenerisao katalizator. Na Slici 2.26 prikazan je semi-regenerativni
proces sa uredajem za predtretman Sarze. Katalizator je vrlo osetljiv na necistoce, pre svega
na jedinjenja koja sadrze azot, kiseonik, sumpor i metale, pa je njih potrebno ukloniti iz Sarze
1 redukovati koli¢inu prisutnih metala. 1z tog razloga Sarza se spaja sa strujom bogatom
vodonikom, nakon ¢ega se nastala smeSa podvrgava procesu hidrotretiranja (uklanjanje azota,
kiseonika i sumpora). U odsustvu vodonika katalizator se vrlo brzo deaktivira, odnosno
brzina deaktivacije se znacajno redukuje uz prisustvo vodonika (usled visokog parcijalnog
pritiska vodonika u sistemu reaktora), zbog cega se nakon predtretmana struja bogata
ugljovodonicima pre odvodenja u sistem reaktora spaja sa recikl gasom koji je bogat
vodonikom. Struja koja izlazi iz poslednjeg reaktora se hladi i odvodi u separator, gde se

vodonik 1 deo laksih ugljovodonika odvajaju od reformata. Nakon separatora u reformatu se
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jo§ uvek nalazi odredena koli¢ina lakSih ugljovodonika zbog Cega se reformat odvodi u

stabilizacionu kolonu gde se i zaostali laksi ugljovodonici odvajaju od reformata.

2.8.2. Cikli¢no-regenerativni procesi

Pocetnu konfiguraciju ciklicno-regenerativnog procesa predlozio je tim Exxon-a kako
bi se izbeglo periodi¢no zaustavljanje sistema radi regeneracije katalizatora. Raspored
reaktora i peci je isti kao u sluc¢aju semi-regenerativnog procesa, s tom razlikom da je za ovaj
raspored aparata karakteristican pomoc¢ni sistem ON-OFF ventila, koji omoguc¢ava da proces
kontinualno funkcioniSe (Slika 2.27). Takode, prikazana je petlja kojom se dovodi gas za
regeneraciju katalizatora. Kao i u semi-regenerativnom procesu nakon predtretmana Sarze,
ona se spaja sa recikl gasom koji je bogat vodonikom. Nastala smesa se odvodi u sistem koji
se sastoji od Cetiri reaktora, dok je peti reaktor isklju¢en iz sistema radi regeneracije
katalizatora. Nakon regeneracije katalizatora, reaktor se ponovo prikljucuje u sistem, a jedan
od reaktora koji su bili u sistemu se iskljucuje i uvodi u proces regeneracije katalizatora.
Struja koja izlazi iz poslednjeg reaktora se hladi i odvodi u separator, gde se vodonik i deo

laksih ugljovodonika odvajaju od reformata

2.8.3. Kontinualno-regenerativni proces

Kompanija UOP je 1971. prva razvila kontinualno-regenerativni proces [24], prikazan
na Slici 2.28. Kao i1 u semi- i cikli¢no- regenerativnom procesu Sarza se nakon predtretmana
spaja sa recikl gasom koji je bogat vodonikom. Dobijena smesa se odvodi u sistem reakora za
koji je karakteristi¢no da su tri ili Cetiri reaktora postavljeni jedan iznad drugog, za razliku od
semi- 1 ciklicno- regenerativnog procesa gde su reaktori postavljeni jedan pored drugog.
Reakciona smeSa nakon izlaska iz svakog od reaktora, a pre ulaza u sledeci reaktor prolazi
kroz procesnu pe¢. Katalizator se prolazeéi kroz reaktore krec¢e gravitaciono, nakon Cega se
odvodi u sistem za regeneraciju, a zatim vraca u prvi reaktor. Struja koja izlazi iz poslednjeg
reaktora se hladi i1 odvodi u separator, gde se vodonik i deo lakSih ugljovodonika odvajaju od
reformata. Nakon separatora u reformatu se joS uvek nalazi odredena koli¢ina laksSih
ugljovodonika, zbog ¢ega se reformat odvodi u stabilizacionu kolonu gde se zaostali laksi

ugljovodonici odvajaju od reformata.
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Nekoliko godina nakon UOP-a, Institute France du Petrole (IFP, odnosno kasnije
Axens) je prikazao nesto modifikovan kontinualno-regenerativni proces [25]. Na Slici 2.29
prikazana je IFP-ova konfiguracija reaktorskog sistema, gde je zadrzan raspored reaktora kao
kod semi-regenerativnog procesa, tj. reaktori su postavljeni jedan pored drugog, s tom
razlikom da je uspostavljen sistem za transport katalizatora izmedu reaktora, kao i sistem za
regeneraciju koji je omogucio da se katalizator kontimualno kre¢e kroz reaktore. Slika 2.29
pored konfiguracije procesnih struja, reaktora 1 procesnih peci, prikazuje 1 sistem za transport
katalizatora, gde se vidi da se katalizator sa dna svakog od reaktora gasom transportuje na vrh
sledeceg ili u sistem za regeneraciju. Nakon izlaska iz poslednjeg reaktora katalizator odlazi u
sistem za regeneraciju.

Razvoj kontinualno-regenerativne tehnologije u procesu katalitiCkog reforminga
benzina ima brojne prednosti. Pre svega, postignuta je mnogo veca fleksibilnost procesa, s
obzirom da je visoko-oktanski reformat moguce proizvesti bez obzira na vrstu Sarze. Proces
kontinualno radi tokom cele godine, obezbedujuéi velike koli¢ine vodonika, neophodnog za
rad modernih rafinerija, pre svega, na primer u procesima desulfurizacije. Katalizator je
manje stabilan, ali s druge strane ima vecu selektivnost $sto omogucéava poboljSanje kvaliteta
proizvoda. Protok gasa koji recirkuliSe je manji, §to dovodi do povecanja prinosa i
smanjivanje operativnih troskova. Radni pritisci su znacajno nizi u odnosu na ostale dve

konfiguracije, §to povoljno uti¢e na prinos reformata i proizvodnju vodonika.
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2.9 Karakterizacija proizvoda

Procesom katalitickog reforminga benzina proizvodi se reformat, vodonik i mala
koli¢ina metana, etana, propana i butana. U poslednjih nekoliko decenija sa trendom
smanjivanja radnog pritisaka procesa i sa unapredenjem katalizatora, doslo je do porasta
prinosa reformata i vodonika.

U Tabeli 2.7 dat je prikaz raspodele proizvoda dobijenih upotrebom bimetalnog
katalizatora iz SarZe bogate parafinima, na pritisku od 15 bara i za vrednost istrazivackog

oktanskog broja reformata 98.

Tabela 2.7 Tipican proizvod dobijen iz parafinske sarze [8]

Proizvodi mas %
H, 2.5
CH, 1.7
C,Hg 3.1
C;Hg 4.2
(i+n)C4H10 6.0
Css 82.5

Proizvodi koji su pozeljni ¢ine 85% smese, dok proizvodi koji su manje pozeljni
(metan 1 etan) ¢ine manje od 5% masenog udela proizvoda.
Na Slici 2.30 prikazana je promena prinosa aromata u reformatu za razli¢ite vrednosti
istrazivackog oktanskog broja u funkciji vrste Sarze.
Nizi pritisak i veca koli¢ina naftena u Sarzi ima pozitivan efekat na prinos reformata. U

ovom slucaju prinos reformata se priblizava 90%, sa dostizanjem oktanskog broja od 100.

2.10 Karakteristike reformata

Kvalitet reformata se uobicajeno karakteriSe istrazivackim oktanskim brojem, kao i
temperaturom kondenzacije (tzv. ,,end point*). Imaju¢i u vidu da dobijanje reformata sa
viSom temperaturom kondenzacije dovodi do vrlo brze deaktivacije katalizatora, temperatura
kondenzacije je definisana lokalnim regulativnim normama i radnim uslovima.

Istrazivacki oktanski broj direktno zavisi od koncentracije aromata (Slika 2.30).
Reformat dobijen u procesima koji se vode na visokom pritisku, sadrzi manju koli¢inu

olefina, dok se u procesima sa nizim radnim pritiskom ova koli¢ina povecava (Slika 2.31).
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Slika 2.31 Sadrzaj olefina u reformatu u funkciji parcijalnog pritiska vodonika [7]

Nastali olefini smanjuju motorni oktanski broj (MOB) i1 dovode do komplikacija u

procesima preciS¢avanja vodonika.
U poslednjih nekoliko godina, benzen je dobio znafajno mesto u razmatranjima

vezanim za zastitu zdravlja ljudi 1 ocuvanje zivotne sredine. Njegova proizvodnja zavisi od
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radnog pritiska i zahtevane vrednosti oktanskog broja za datu Sarzu. Na Slici 2.32 prikazana

je promena udela benzena u reformatu u funkciji istrazivackog oktanskog broja i operativnog

pritiska.

Slika 2.32 SadrzZaj benzena u reformatu u zavisnosti od operativnog pritiska i
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istrazivackog oktanskog broja [7]

0B

Sa Slike 2.32 se vidi da vis$i radni pritisci povoljno utic¢u na formiranje benzena, dok

nizi imaju suprotan efekat.

2.11 Ekonomska analiza proces

U Tabeli 2.8 su sumirani radni uslovi za razli¢ite konfiguracije procesa:

Tabela 2.8 Radni uslovi za komercijalne procese proizvodnje benzina [8]

. Zapreminska brzina
Katalizator P (bar) | H,/HC (m’/(m’h)) 10B
Semi- Monometalni >25 >7 1-2 90-92
regenerativni Bimetalni 12-20 4-6 2-2.5 91-98
Ciklieno- | gy ctalni 15-20 4 2 96-98
regenerativni
Kontinualno- | g o1 3-10 2 23 100-102
regenerativnil

U Tabeli 2.9 prikazani su operativni troskovi i investicioni troSkovi za semi-

regenerativan proces kapaciteta 800 000 tona/god, na pritisku od 15 bar i zapreminskom
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sastavu Sarze Parafini/Nafteni/Aromati: 60/30/10. U Tabeli 2.10 prikazani su osnovni
operativni i investicioni troskovi za kontinualno-regenerativni proces, za isti kapacitet kao i
kod semi-regenerativnog procesa.

Sto se potro$nje energenata ti¢e, sagorevanje energenata u procesnim peéima se vrsi u
cilju zagrevanja reakcione smese. Pored zagrevanja reakcione smese, u konvektivnim zonama
procesne peci se proizvodi para, koja se odvodi u sistem pomo¢nih medijuma. Elektricna
energija se koristi za rad kompresora, dok se rashladna voda koristi za dalje hladenje smese.

Uporedivanjem semi-regenerativnog i kontinualno-regenerativnog procesa (Tabele
2.9 1 2.10) vidi se da su operativni troskovi kod kontinualno-regenerativnog procesa veci. S
obzirom na to da su reakcije koje povecavaju selektivnost endotermne, veéa je koli¢ina
goriva potrebna za izvodenje procesa. Povecanje potrosnje elektricne energije uzrokovano je
potrebom da se velika koli¢ina proizvedenog vodonika komprimuje na pritisak mreze
vodonika. Povecani investicioni troSkovi su prouzrokovani, sa jedne strane povecanjem
kapaciteta procesne pec¢i i kompresora, dok su sa druge strane prouzrokovani povecanjem
cene regeneracije katalizatora. Medutim, s obzirom na to da je koli¢ina dobijenog reformata 1
vodonika mnogo veca, kontinualno-regenerativni proces daje bolje ukupne ekonomske
pokazatelje 1 pored vecih investicionih i operativnih troSkova.

Danasnji trendovi pokazuju da buduénost pripada kontinualno-regenerativnim
postrojenjima, koja funkcioniSu na niskom pritisku sa Sarzom koja ima vrlo visoku
temperaturu kljucanja i relativno nisku temperaturu kondenzacije, a takode i1 postrojenjima sa

visoko selektivnim katalizatorom koji omogucava maksimalnu proizvodnju vodonika.

Tabela 2.9 Operativne i ekonomske karakteristike semi-regenerativnog

procesa [8]
Radni pritisak (bar) 15
I0B 97
Proizvodni ciklus (meseci) 12
Kapitalne investicije (10° US$) 30
Katalizator (10° US$) 1
Gorivo (10°kJ) 1.3
Elektricna energija (kWh) 4.5
Rashladna voda (m’) 8.9
Para visokog pritiska (tona) 0.12!
" Proizvedena para
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Tabela 2.10 Operativne i ekonomske karakteristike kontinualno-
regenerativnog procesa/8]/

Radni pritisak (bar) 3
10B 102
Kapitalne investicije (10° US$) 39
Katalizator (10° US$) 1.3
Gorivo (10°kJ) 2.2
Elektricna energija (kWh) 53
Rashladna voda (m’) 8.0
Para visokog pritiska (tona) 0.03'

" Proizvedena para
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3. Modelovanje procesa katalitiCkog reforminga benzina

U cilju ispunjavanja ekonomskih i ekoloskih zahteva, kao i zahteva odrzivog razvoja,
u rafinerijskim kompleksima izrazena je potreba za optimizacijom procesa, kako bi se
ostvarila maksimalna dobit.

Matematicki modeli, kao alati koji omogucavaju da se predvide odzivi sistema pri
promeni nezavisnih operativnih procesnih veli¢ina, u danaSnje vreme postaju neizostavni deo
savremenog nacina upravljanja procesima. Takvi modeli nalaze veliku primenu, npr. za
prac¢enje dnevnih karakteristika procesa, za ekonomsku i energetsku optimizaciju procesa,
kao i za optimizovanje i sinhronizovanje celih sistema sastavljenih od viSe povezanih
procesa. Tipian primer za jedan takav sistem je rafinerijska prerada nafte, koja se sastoji iz
velikog broja procesa, koji su medusobno konsekutivno povezani na takav nac¢in da operacije
koje se nalaze u donjem toku procesa zavise od operacija i aparata koji se nalaze u gornjem
toku.

Na Slici 3.1 prikazana je pojednostavljena struktura rafinerijskog kompleksa. Sa Slike
3.1 se vidi da Sarza za kataliti¢ki reforming benzina zavisi od proizvoda dobijenih u nekoliko
razlicitih procesa, kao Sto su atmosferska i vakuum destilacija, kataliticko krekovanje u
fluidizovanom sloju, kao 1 procesa desulfurizacije. U drugom poglavlju ovog rada prikazan
je uticaj sastava SarZe na radne uslove procesa katalitickog reforminga benzina, pokazano je
da procesi koji uti¢u na sastav Sarze direktno utiu i na operativne uslove procesa katalitickog
reforminga benzina. Kombinovanjem matematickih modela pojedinih procesa formira se
matemati¢ki model celog proizvodnog sistema, koji moze posluziti za pronalazenje vrednosti
procesnih veli¢ina koje dovode do optimalnog rada sistema, kako sa stanovista
profitabilnosti, tako i ocCuvanja Zzivotne sredine. Takode, modeli nalaze primenu i u
pronalazenju 1 identifikaciji uskih grla sistema koji onemogucavaju optimalno funkcionisanje
procesa.

Prema nacinu na koji su definisani, matematicki modeli se svrstavaju u dve osnovne
grupe: (i) stohasticki i (i1) detreministicki [26].

Za stohasticke modele je karakteristicno da uspostavljaju korelacije izmedu zavisnih 1
nezavisnih procesnih veli¢ina. Za razvoj ove vrste modela nije neophodno detaljno
poznavanje fizicko-hemijskih osobina procesa. Njihova pouzdanost je ograni¢ena na opseg

eksperimentalnih podataka koji su koris¢eni prilikom odredivanja parametara modela.
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Slika 3.1 Struktura rafinerijskog kompleksa [5]

»
>

Za razliku od stohasti¢kih, deterministicki modeli zahtevaju poznavanje fizicko-

hemijskih osobina procesa i razvijeni su uspostavljanjem materijalnih i energetskih bilansa za

svaku procesnu jedinicu. Ove vrste modela mogu se koristiti za simulaciju 1 optimizaciju

sistema 1 izvan opsega ekperimantalnih podataka koji su koriS¢eni prilikom odedivanja

parametara modela.

U ovoj doktorskoj tezi razvijen je deterministicki model, tako da ¢e se u daljem tekstu

termin matemati¢ki model isklju¢ivo odnositi na deterministicki matematic¢ki model.

Da bi se razvio matematicki model procesa, neophodno je razviti nove ili

implementirati ve¢ postojee matematicke modele za svaki uredaj koji se nalazi u procesu.

Takode, potrebno je razviti nove ili koristiti postoje¢e modele, kojima se definiSu

termofizicke osobine jedinjenja i procesa, kao i kineticke modele, ako se u pomenutom
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procesu odvijaju hemijske reakcije. Edgar i saradnici [26] definisali su tri osnovne faze

razvoja modela:

e definisanje problema,
e primena numerickih postupaka i

e verifikacija, validacija 1 primena modela.

Model za proces katalitickog reforminga benzina prikazan u ovom radu, razvijen je na
osnovu tri osnovne faze koje su definisali Edgar i saradnici [26].

Sematski prikaz aktivnosti koje je neophodno obaviti tokom razvoja modela prikazane
su na Slici 3.2.

U fazi definisanja modela, potrebno je da problem bude u potpunosti formulisan i
identifikovani elementi koji su neophodni za njegovo reSavanje. Takode, neophodno je da
bude jasna struktura i kompleksnost modela, tj.definisan broj nezavisnih promenljivih, broj
nezavisnih jednac¢ina modela, kao 1 identifikovan broj nepoznatih parametara modela.

U ovoj fazi potrebno je dati stepen preciznosti koju model treba da ispunjava, kao i
kriterijume neophodne za verifikaciju i validaciju modela.

Faza primene numerickih postupaka ukljucuje aktivnosti vezane za prevodenje
matematickog opisa modela na jezik raunara. Aktivnosti ukljuene u ovu fazu su: razvoj
algoritma, razvoj programskog koda, definisanje programskih procedura, kao i nacina na koji
su one medusobno povezane.

Faza verifikacije, validacije i primene ukljucuje finalnu proveru modela kao celine.
Tokom verifikacija 1 validacije modela utvrduje se da li model moze da oponasa modelovani
sistem za razli¢ite procesne uslove. Takode, proverava se validnost pretpostavki koje su
uvedene tokom razvoja modela. Zadaci tokom verifikacije 1 validacije modela ukljucuju
uporedivanje eksperimentalno odredenih ulazno-izlaznih podataka sa podacima dobijenim
simulacijom ili uporedivanje podataka iz literature sa vrednostima dobijenim upotrebom
modela. U ovoj fazi neophodno je izvrsiti statistiCku analizu dobijenih parametara modela.
Vazno je napomenuti da se podaci koji su koris¢eni tokom formulisanja modela i odredivanja
parametara, ne koriste za validaciju modela. Ni jedan pojedinacni kriterijum za validaciju
modela nije dovoljan da bi se ocenio model, tako da je za ocenu modela neophodno primeniti

vedi broj razli€itih kriterijuma.
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Slika 3.2 Sematski prikaz aktivnosti tokom razvoj modela [26]

Opisana procedura moze se primeniti i na proces katalitickog reforminga benzina, koji
se sastoji od nekoliko uredaja. Osnovni uredaji u procesu katalitickog reforminga benzina su:
adijabatski reaktori, peci, separator, kompresor, razmenjivac toplote i destilaciona kolona za
stabilizaciju benzina (Slika 2.26).

Model katalitickog reforminga benzina uklju¢uje modele za osnovne jedinice opreme,
kao 1 tri dodatna modela kojima je matemati¢ki opisana kinetika procesa, termodinamicke
osobine procesa i termofizicke osobine jedinjenja. Model katalitickog reforminga benzina
sastoji se iz slede¢ih komponenata: (i) kinetickog model, (ii) modela reaktora, (iii) modela
termofizickih osobina, (iv) termodinamickih modela, (v) modela peéi, (vi) modela separatora,
(vil) modela kompresora, (viii) modela razmenjivaca toplote 1 (ix) modela kolone za
stabilizaciju.

Sematski prikaz osnovnih komponenata modela procesa katalitickog reforminga

benzina prikazan je na Slici 3.3.
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U tekstu ovog poglavlja bi¢e prikazano definisanje pseudo-komponenata,
uspostavljanje termodinami¢kog modela, razvoj kinetickog modela, kao i postulati i

pretpostavke koje su usvojene prilikom definisanja kinetickog modela.

Kineticki
model

Model
reaktora

Model
kolone za
stabilizaciju

Model
kompresora

Model

Model katalitickog Model
separatora reforminga Pr;‘zeésine
benzina

Modeli
termofizic¢kih
veli¢ina

Model
razmenjivaca
toplote

Termodinamicki
model

Slika 3.3 Sematski prikaz osnovnih komponenata modela katalitickog reforminga benzina

3.1 Definisanje pseudo-komponenata

Na bazi gasnohromatografske analize tipi¢ne Sarze u procesu katalitiCkog reforminga
benzina, ustanovljeno je prisustvo vise od 300 jedinjenja [20], u kojima se broj ugljenikovih
atoma u molekulima krece od pet do dvanaest. S obzirom na veliki broj jedinjenja, detaljan
model koji uzima u obzir sva jedinjenja i reakcije kojima ova jedinjenja podlezu, bio bi
isuviSe kompleksan za implementaciju. Iz tog razloga se, za matematicko modelovanje
kompleksnih sistema sa viSe stotina jedinjenja, koriste modeli u kojima su jedinjenja
grupisana u pseudo-komponete. U doktorskoj tezi razvijen je model katalitickog reforminga

benzina gupisnjem komponenata u pseudo komponente.
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U literaturi [27-31] su date procedure za uspostavljanje matematickih kriterijuma za
grupisanje komponenata u kompleksnim sistemima. Kriterijum za grupisanje koji su
predlozili Kuo i Wei [29] je primenjen za modelovanje velikog broja sistema, ukljucujuci 1
kataliti¢ki reforming benzina. Coxson 1 Bischoff [31] su modifikovali tehniku koju su razvili
Kuo i Wei, a njihova metoda je uspes$no primenjena na proces katalitickog krekovanja. Klein
i saradnici [27, 28] su razvili tehniku za grupisanje komponenata upotrebom graficke teorije.

U procesu katalitickog reforminga benzina podaci za sastav obi¢no se daju prema
vrstama jedinjenja (za normalne i izo-parfine, naftene 1 aromate), kao i prema broju
ugljenikovih atoma u strukturi molekula. Ova vrsta kategorizacije je poznata kao ,,PTIONA*
(Parafini, Izoparafini, Olefini, Nafteni i Aromati) analiza. Nacin izvodenja ,,PIONA* analize
odreden je standardnom ASME D5134 metodom [32]. U ovom radu grupisanje jedinjenja u
pseudo-komponente je definisano upotrebom rezultata sastava dobijenih ,,PIONA* analizom i
kori$¢enjem kriterijuma koji su uspostavili Kuo i Wei. Glavni razlog za definisanje pseudo-
komponenata bazirano na ,,PIONA® analizi je da je ovaj tip analize Siroko rasprostranjena
metoda za procenu mogucénosti procesuiranja Sarze i opisivanja kvaliteta proizvoda. Do sada
su mnogi autori prilikom razvoja modela dali svoje preporuke za grupisanje jedinjenja, ali
nijedna od ovih metoda nije zasnovana na ,PIONA® analizi. Na ovaj nacin rezultat
standardne metode za odredivanje sastava i ocene kvaliteta zajedno sa kriterijumima koji su
razvili Kuo i Wei uzet je kao osnova za definisanje reaktivnih grupa, tj. pseudo-komponenata.
Standardna forma u kojoj su dati rezultati ,,PIONA* analize prikazana je su u Tabeli 3.1. 1z
sastava prikazanog u Tabeli 3.1, moZe se videti da su pri ovoj analizi jedinjenja grupisana

prema vrsti i prema broju ugljenikovih atoma.

Tabela 3.1 Sastav sarze (mol%) dat u ,, PIONA” formatu

Vrsta jed.
2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 | 12+
/Br. C-atoma
n-parafini 021 | 1.81 | 4.06 | 3.99 | 4.66 2.05 0.52 0.14 | 0.12
i-parafini 254 | 552 | 11.02 | 7.36 2.65 0.73
olefini 0.04 | 0.09 | 0.21 0.15 0.05 0.02
nafteni 0.62 0.48 0.22 0.08
aromati 345 | 11.82 | 1542 | 14.74 | 4.44 0.8
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Grupisanjem jedinjenja u pseudo-komponente, znatno se smanjuje broj jedinjenja
prisutnih u modelu, s obzirom na to da se jedinjenja iste vrste sa jednakim brojem C-atoma
koja imaju viSe od jednog izomera grupisu u jednu komponentu.

Normalni parafini imaju samo jedan izomer bez obzira na broj C-atoma i1 ova
jedinjenja nije potrebno grupisati. Izoparafini sa pet i visSe C-atoma imaju vise od jednog
izomera u okviru istog atomskog broja, tako da je kod njih izvr§eno grupisanje.

Normalni 1 izo- parfini sa Cetiri 1 pet C-atoma ne ucestvuju u znacajnoj meri u
reakcijama koje se odvijaju u procesu katalitiCkog reforminga benzina, tako da su izoparafini
sa Cetiri C-atoma grupisani zajedno sa normalnim parafinima sa Cetiri C-atoma u jednu
pseudo-komponentu. Takode, izo- i n- parafini sa pet C-atoma grupisani su na isti na¢in kao
parafini sa cCetiri C-atoma. Izoparafini sa Sest i viSe C-atoma, koji imaju istu molekulsku
masu, grupisani su u jednu pseudo-komponentu.

Nafteni su sastavljeni od jedinjenja koja imaju pet do Sest C-atoma u prstenu. Nafteni
sa Sest 1 viSe C-atoma imaju vise od jednog izomera, tako da su nafteni sa istom molekulskom
masom grupisani u pseudo-komponentu. Aromati koji imaju osam i viSe C-atoma u
benzenovom prstenu imaju viSe od jednog izomera, pa su jedinjenja iste molekulske mase
grupisana u pseudo-komponentu.

Koncentracija olefina u Sarzi je veoma mala. S obzirom na veliku koncentraciju
vodonika u procesu katalitickog reforminga benzina, ova koncentracija ¢e se zbog odvijanja
reakcije hidrogenovanja olefina u parafine jo§ viSe smanjivati u samom procesu. Uticaj
olefina na proces 1 na distribuciju proizvoda je zanemarljiv [33,34]. S obzirom na to da
olefini nemaju uticaj na krajnji kvalitet proizvoda, vrednosti njihovih molskih udela u Sarzi
dodate su vrednostima normalnih parafina. Kugelman [35] je u svom radu pokazao da
jedinjenja iste vrste sa devet i viSe ugljenikovih atoma imaju sli¢ne reakcione osobine, tj.
sliéne brzine reakcija. Do sli€nog zakljucka su dosli i Ramage i saradnici [20,21], s tom
razlikom da su, po njima, brzine reakcija jedinjenja iste vrste sa osam i viSe ugljenikovih
atoma sli¢ne. Prema zaklju¢cima do kojih su dosli Kugelman i Ramage, u razvijenom modelu
jedinjenja sa devet i viSe C-atoma grupisana su u pseudo-komponente na osnovu vrste
jedinjenja. Na primer, normalni parafini sa devet 1 viSe C-atoma grupisani su u pseudo-
komponentu nPg;, dok su izoparafini sa viSe od devet C-atoma grupisani u pseudo-
komponentu iPy..

U razvijenom modelu pseudo-komponente su definisane za izoparafine sa Sest 1 viSe

ugljenikovih atoma, tako da su izoparafini grupisani u Cetiri pseudo-komponente (iP¢, 1P7, iPg
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11Py+). Nafteni sa Sest i viSe ugljenikovih atoma svrstani su u Cetiri pseudo-komponente (Ng,
N7, Ng i Noi). Aromati sa osam i viSe ugljenikovih atoma svrstani su u dve pseudo-
komponente (Ag 1 Agy).

U Tabeli 3.2 sastav Sarze dat u Tabeli 3.1, prikazan je preko definisanih pseudo-

komponenata.

Tabela 3.2 Sastav sarze prikazan pseudo-komponentama

Pseudo-komp.

H, 1 2 3 4 5 6 7 8 9+
/Br. C-atoma
n-parafini (nPy) 0 0 021 | 1.81 | 6.64 | 10.6 | 487 | 220 | 0.57 | 0.28
i-parafini (iPy) 11.02 | 736 | 2.65 | 0.73
nafteni (Ny) 0.62 | 048 | 0.22 | 0.08
aromati (Ay) 345 | 11.82 | 15.42 | 19.98

Tabela 3.2 ukazuje da je sastav Sarze definisan sa 22 komponente. Za sva jedinjenja
koja su grupisana u jednu pseudo-komponentu smatra se da imaju sli¢ne termofizi¢ke
osobine, kao 1 sli¢no kineticko ponaSanje [9,29]. Termofizicke osobine pseudo-komponenata
koje imaju do devet ugljenikovih atoma u strukturi, odredene su uz pretpostavku da se
jedinjenja koja su grupisana u jednu pseudo-komponentu medusobno nalaze u stanju
hemijske ravnoteze. Za ugljovodonike sa devet i vise C-atoma termofizicke osobine pseudo—
komponenata su odredene usrednjavanjem termofizickih osobina jedinjenja koja su grupisana
u istu pseudo-komponentu. Termofizicka veli¢ina pseudo-komponente definisane su

primenom Kay-ovog pravila mesanja (3.1):
D, =Y xd, (3.1)
i=1

gde su: D, - termofizicka veli¢ina pseudo-komponente m, x; - molski udeo jedinjenja i, d; —
molarna termofizicka veli¢ina jedinjenja i, a n broj jedinjenja grupisan u pseudo-komponentu
m.

Jednacina 3.1 ukazuje da se termofizicke osobine pseudo-komponenata odreduju iz
termofizickih osobina realnih jedinjenja koja su grupisana u pseudo-komponentu. Da bi se
odredili termofizicki parametri pretpostavljeno je da je svaka pseudo-komponenta sastavljena

od jedinjenja Cije se termofizicke osobine mogu naci u nekoj od baza podataka. U tu svrhu, u
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doktorskoj disertaciji koris¢ena je DIPPR [36] baza podataka, koja predstavlja jednu od
najvecih baza podataka termofizic¢kih osobina cistih supstanci.

U Tabeli 3.3 prikazan je broj jedinjenja grupisanih u svaku od pseudo-komponenata.

Tabela 3.3 Broj jedinjenja grupisanih u pseudo-komponentu

Pseudo-komp. /Br. 4 5 6 7 8 9+
C-atoma Broj jedinjenja grupisanih u pseudo-komponentu

n-parafini (nPy) 2 3 1 1 1 4
i-parafini (iPy) 4 8 17 38
nafteni (Ny) 2 7 11 10
aromati (Ay) 1 1 4 30

Ve¢ je reCeno da su termofizicki parametri pseudo-komponenata odredeni pod
pretpostavkom da se jedinjenja koja su grupisana u jednu pseudo-komponentu medusobno
nalaze u hemijskoj ravnotezi, tako da je potrebno odrediti ravnotezne molske udele.
Ravnotezni molski udeli odredeni su minimizovanjem Gibbs-ove energije gasne smeSe na
konstantnoj temperaturi 1 pritisku. U svakoj reakciji ili sistemu reakcija u kojima nastaju
razli€iti proizvodi, ravnotezni molski udeo svakog jedinjenja moZze se dobiti minimizovanjem

izraza [9]:
G(m sy )= 2 on, | (AG,) /RT +1n(n,-P)] (3.2)
uz ogranicenje dato masenim bilansom:
Zal.j-nj:bi (i=12,....m); n; 20 za Vj (3.3)

gde su: G - ukupna Gibbs-ova energija (J), P - ukupan pritisak (Pa), 7 - temperatura (K), R -
univerzalna gasna konstanta (J/kmol-K), (AGy); - Gibsova energija formiranja jedinjenja j na
temperaturi 7" (J/kmol), b; -ukupan broj molova elementa i (C, H), a a;; - broj elemenata i u
jedinjenju ;.

U cilju odredivanja ravnoteZznih molskih udela jedinjenja, funkcija cilja je
optimizovana upotrebom metode kvadratnog programiranja (,,sequantial quadratic
programming‘) (SQP) [37]. Ravnotezni molski udeli su odredeni za temperaturu od 500°C,
(radna temperatura procesa katalitickog reforminga benzina [7,8,9]) 1 na pritisku od 30 bar
(radni pritisak semi-regenerativnog postrojenja katalitickog reforminga benzina, koji je

koris¢en za izvodenje industrijskog eksperimenta).
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U Tabeli 3.4 prikazane su toplote formiranja, Gibbs-ova energija, kao i koeficijenti
koriSéeni u izrazu za izracunavanje molarnog toplotnog kapaciteta pseudo-komponenata i
jedinjenja. Vrednosti termofizi¢kih veli¢ina jedinjenja preuzete su iz DIPPR baze podataka
[36], dok su termofizicke veli¢ine pseudo-komponenata izraCunate primenom Kay-ovog
pravila meSanja (3.1) i koriS¢enjem vrednosti termofizickih parametara cistih jedinjenja
grupisanih u pseudo-komponente. Vrednosti toplotnog kapaciteta pseudo-komponenata

izraCunate su prema relaciji:

2
Cp:A+B-£ c/T EIT j (3.4)

Tabela 3.4 Vrednosti termofizickih velicina jedinjenja i pseudo-komponenata

C, J/(kmol K)
Komp. | AHgm (J/kmol) | AGgyrm(J/kmol)
A B C D E
H, 0.00E+00 0.00E+00 27617.0 9560.0 2466.0 3760.0 567.6
P, -7.45E+07 -5.05E+07 33298.0 79933.0 2086.9 41602.0 992.0
P, -8.38E+07 -3.19E+07 40326.0 134220.0 1655.5 73223.0 752.9
P; -1.05E+08 -2.44E+07 51920.0 192450.0 1626.5 116800.0 723.6
Py -1.30E+08 -1.86E+07 68980.0 244900.0 1612.0 153100.0 720.4
Ps -1.52E+08 -1.23E+07 79440.0 318800.0 1574.0 189500.0 690.4
nPg -1.67E+08 -6.63E+04 104400.0 | 352300.0 1694.6 236900.0 761.6
iPg -1.75E+08 -4.96E+06 88070.0 386000.0 1583.0 242600.0 682.5
nP; -1.88E+08 8.17E+06 120150.0 | 400100.0 1676.6 274000.0 756.4
iP; -1.95E+08 4.53E+06 101100.0 | 437500.0 1567.0 283600.0 676.8
nPg -2.09E+08 1.60E+07 135540.0 | 443100.0 1635.6 305400.0 746.4
iPg -2.15E+08 1.33E+07 115000.0 | 485600.0 1550.0 320200.0 673.6
nPy, -2.29E+08 2.50E+07 151750.0 | 491500.0 1644.8 347000.0 749.6
iPo; -2.36E+08 2.04E+07 136300.0 | 523900.0 1565.0 349800.0 694.3
Ny -1.07E+08 3.60E+07 65840.0 350100.0 1562.0 230600.0 720.1
N; -1.38E+08 3.80E+07 94070.0 401700.0 1724.0 292900.0 795.1
Ng -1.73E+08 3.87E+07 109000.0 | 457600.0 1639.0 322800.0 775.3
No. -1.89E+08 5.05E+07 122600.0 | 517700.0 1646.0 360700.0 759.0
Ag 8.29E+07 1.30E+08 44767.0 230850.0 1479.2 168360.0 677.7
A; 5.02E+07 1.22E+08 58140.0 286300.0 1440.6 189800.0 650.4
Ag 1.91E+07 1.21E+08 78120.0 337000.0 1501.0 223300.0 678.5
A -9.00E+06 1.22E+08 97860.0 386100.0 1509.0 248000.0 684.2

3.2 Upostavljanje termodinami¢kog modela

U ovom radu simulacija procesa izvedena je koriS¢enjem razli¢itih softvera, kao $to

su Aspen Plus [38], Matlab [39] i Prosim Simulis Thermodynamics [40]. Da bi se izvrSila
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simulacija procesa, prethodno je bilo nephodno uspostaviti pouzdan termodinamicki model,
kojim bi se odredili parametri ravnoteze para-tecnost. Dobijeni parametri su dalje koris¢eni
za odredivanje sastava recikl gasa, koji zajedno sa ulaznom Sarzom formira reakcionu smesu.

Izabrani termodinamicki model, u daljem tekstu ove teze bice koris€en za analizu
osetljivosti kinetickog modela, pri ispitivanju uticaja modela na ponaSanje celog sistema
katalitickog reforminga benzina. Takode, izabran termodinamic¢ki model je koriS¢en i za
proracun kolone za stabilizaciju benzina.

Prvi korak u izboru metodologije proracuna termofizickih parametara bio je
definisanje pseudo-komponenata, koje su uvedene u cilju redukovanja slozenosti ispitivanog
sistema.

Slede¢i korak je izbor odgovarajuceg termodinamickog modela, koji ¢e adekvatno
opisati karakteristike smeSe sastavljene od uvedenih pseudo-komponenata. S obzirom, da se
u procesu katalitickog reforminga benzina separacija izvodi u dva uredaja: separatoru i koloni
za stabilizaciju, jedan od zadataka termodinami¢kog modela bio je da Sto bolje opise
ravnotezu para-teCnost. Pouzdano modelovanje ravnoteze para-teCnost je naroCito vazno u
slu¢aju separatora (Slika 2.26), u kome se vodonik i laki ugljovodonici odvajaju od
reformata, narocito imajuéi u vidu da se deo smese vodonika i lakih ugljovodonika reciklom
vraca na ulaz u sistem reaktora, ¢ime, zajedno sa ulaznom Sarzom, formira reakcionu smesu.
Neadekvatno odredivanje sastava recikl gasa moglo bi da dovede do neadekvatnog
odredivanja sastava ulazne reakcione smese, Sto bi dalje dovelo do dobijanja loSih rezultata
predvidanja pomocu uspostavljenog modela, bez obzira koliko kineticki model bio precizno 1
pouzdano definisan.

Zbog svega navedenog u ovom delu doktorske teze posebna paznja je posveéenja
izboru adekvatnog termodinamic¢kog modela.

U proracunu ravnoteze para-te€nost smese ugljovodonika Siroku industrijsku primenu
naslo je nekoliko standardnih termodinamickih modela, kao $to su Redlich-Kwong (RK),
Soave-Redlich-Kwong (SRK), Benedict-Webb-Rubin-Starling (BWRS) i Chao-Seader (CS)
[41]. Modeli Redlich-Kwong-a, Soave-Redlich-Kwong-a 1 Benedict-Webb-Rubin-Starling-a
predstavljaju modele jednacine stanja, dok Chao-Seader-ov model daje opStu relaciju za
odredivanje ravnoteZe para-te¢nost.

S obzirom, da su navedeni modeli preporuceni za primenu kod smesa ugljovodonika i
da je u procesu katalitickog reforminga vodonik prisutan u znacajnoj koli¢ini, bilo je

neophodno testirati navedene modele za date operativne uslove. Testiranje termodinamickih
53



modela izvedeno je uporedivanjem rezultata modela sa eksperimentalnim podacima
dobijenim sa industrijskog postrojenja Platforming S-300 Rafinerije nafte Pancevo [42].
Ovde su prikazane osnovne karakteristike testiranih matemati¢kih modela, kao i pretpostavke

usvojene pri izraunavanju ravnoteze para-tecnost.

3.2.1 Redlich- Kwong-ov model

Pri koriS¢enju softvera Aspen Plus [38], pod Redlich-Kwong-ovim modelom se
podrazumeva model sastavljen od Redlich-Kwong-ove jednacine stanja [43] i van der Waals
pravila meSanja, u kome su zanemareni interakcioni parametri. Model se moze prikazati
preko sledeceg izraza:

P RT _ a
v-b T"-v(v+b)

(3.5)

gde su: P —pritisak (Pa), T —temperatura (K), v — molarna zapremina (m’/mol), a — energetski
parametar (J -m>K*> mol?), b — kovolumen (m*/mol), a R - univerzalna gasna konstanta

(J/mol/K). Energetski parametar a i kovolumen b defini$u se pomocu kriti¢nih osobina:

225
a=0.4278 R, (3.6)
b=0.0867 %1 (3.7)
gde su: P, - kriti¢ni pritisak (Pa), a 7, - kriticna temperatura (K).
Jednacina (3.5) se CeSce prikazuje koriS¢enjem faktora kompresibilnosti Z [43]:
2
Z= L __Ah (3.8)
1-h  B(1+h)
Pv
7 =" 3.9
2T (3.9)
T2.5
2 c
T,
B =0.0867—¢ (3.11)
PT
h= > (3.12)
v
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Opsta forma data jednacinom (3.8), koristi se 1 pri prora¢unu smesa, ali je prethodno
neophodno definisati parametre 4, 4 i B za smesu. S obzirom, da parametar b predstavlja
kovolumen tj. van der Walls-ovu zapreminu, u sluCaju smeSa se moze pretpostaviti da
kovolumen smeSe zavisi od molskih udela i kovolumena ¢istih komponenata. Koeficijenti b i

B za smesu definisani su slede¢im jednacinama [43]:

b=>yb, (3.13)
B=YyB (3.14)

gde su: y;,— molski udeo komponente i, a b;, B;— interakcioni parametri ¢istih komponenata.
Prema molekulskoj teoriji, drugi virijalni koeficijent je funkcija kvadrata molskih

udela komponenata [43]. Za energetski parametar a je pretpostavljeno da vazi sli¢na relacija:

a=a, -yl2 +a,, -yj +.t2a,0,0, +....=ZZyl.yjaU. (3.15)
i

a;=(a,-a,)” (3.16)

A=) y4, (3.17)

gde su: y;— molski udeo komponente i, a a;, 4—parametri ¢istih komponenata.

Koeficijent fugaciteta komponente i u gasnoj i tecnoj fazi ¢, definisan je jednacinom

[43]:

2
logp, = 0.4343(2—1)%—log(2—B-P)—%{%—%}log[l+¥] (3.18)

Ravnotezni odnos para-te¢nost za komponentu i definisana je izrazom:

~L

K =292 (3.19)

~V

xi (Di
gde su: K; - ravnotezni odnos para te¢nost, @’ , @’ koeficijenti fugaciteta parne i te¢ne faze, a
x;, yi - molski udeli u te€noj i parnoj fazi
Za Redlich-Kwong-ovu jednadinu stanja je karakteristicno da su za odredivanje
ravnoteze para-teCnost potrebna samo dva parametra, kriticna temperatura i kriti¢an pritisak,
koji se za uspostavljene pseudo-komponente odreduju iz kriticnih vrednosti Cistih

komponenata primenom Kay-ovih pravila mesanja (3.1).
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3.2.2 Soave-Redlich-Kwong-ov model

Pri koriS¢enju softvera Aspen Plus [38], pod Soave-Redlich-Kwong-ovim modelom se
podrazumeva model sastavljen od Soave-Redlich-Kwong-ove jednadine stanja i van der
Waals pravila mesanja, ali koje u opstoj formi sadrzi binarni interakcioni parametar.

Redlich-Kwong-ova jednacina stanja je koriS¢ena kao osnovna forma za uvodenje
velikog broja modifikacija, koje su pocele sa Soave-om 1972 [44]. Soave je modifikovao
Redlich-Kwong-ovu jednacinu stanja uvodeci temperaturnu zavisnost energetskog parametra
a, koji je korelisan u funkciji redukovane temperature i faktora acentri¢nosti [44].

Soave-Redlich-Kwong-ova (SRK) jednacina stanja je nasla veliku primenu u
industriji za preradu nafte narocito za proraune ravnoteze para-te¢nost u rezervoarima i pri
projektovanju procesa hemijske i naftne industrije [41]. Soave-Redlich-Kwong-ova jednacina
za razliku od Redlich-Kwong-ove jednaCine stanja za proracun ravnoteze para tecnost
zahteva pored vrednosti kriticnog pritiska (P.), kriticne temperature (7;) 1 vrednosti za faktor
acentri¢nosti (). Vrednosti kriticnih veli¢ina 1 faktora acentri¢nosti smeSe, kao 1 kod
Redlich-Kwong-ove jednacine stanja, odredene su iz vrednosti odgovarajucih velicina Cistih
komponenata grupisanih u pseudo-komponente, upotrebom Kay-ovih pravila mesanja (3.1).

Soave-Redlich-Kwong-ova jednacina stanja definisana je slede¢im relacijama [44]:

p_ RT __a(T) (3.20)
v-b v-(v+Db)
RT
=z 3.21
v=2-3 (3.21)
2°-7'+Z-(A-B-B’)-4-B=0 (3.22)

gde su: P —pritisak (Pa), T —temperatura (K), » — molarna zapremina (m*/mol), a — energetski
parametar (J'm**mol™?), b — kovolumen (m>/mol), R - univerzalna gasna konstanta (J/mol/K) ,
Z — faktor kompresibilnosti, a 4 1 B —parametri.

Za Ciste komponente energetski parametar a, kovolumen b 1 parametri 4 i B definisani

su preko slede¢ih izraza [44]:

a(T)=a,-a(T) (3.23)
0, = 042747 8L (3.24)
a(T)=|1+m(1-(T/7.)" )T (3.25)

56



m=0.480+1.574-0—0.176- & (3.26)

a-P P/P

A= =0.42747-a(T (3.27)

R2T2 ( )(T / ]_,L )2
B =b'—P=O.08664P/P“’ (3.28)

RT i
Vrednosti energetskog parametra a za smeSe, definisana je jednacinama:
a= (le.aio‘5 )2 (3.29)
0.5

a,=(a,-a,) (1-k;) (3.30)

gde su: a; a; — energetski parametri Cistth komponenata 7 1 j, a kj; binarni interakcioni
parametar za komponenate 7 1.

Binarni interakcioni parametar je empirijski faktor kojim su uvodi korekcija u
medumolekulski energetski parametar. Soave je izneo da je korekcija neophodna kada se u
sistemu nalaze polarne komponente, dok za smeSe Cistih ugljovodonika, kao 1 za smeSe
ugljovodonika i vodonika, uvodenje binarnih interakcionih parametra nije neophodno [44]. U
literaturi [41] je navedeno da se, za vecinu smeSa ugljovodonika, moze pretpostaviti da
vrednost binarnih interkcionih parametara ima vrednost nula (k; = 0). Medutim, Riazi [41] je
naveo da se uticaj binarnih interakcionih parametara na ravnotezu para-teCnost ne moze
zanemariti kada se klju¢ne komponente veoma razlikuju u veli¢ini molekula. Kod separacija
koje se odvijaju u procesu katalitickog reforminga benzina, veli¢ine kljuénih komponenata su
veoma bliske tako da se binarni interakcioni parametri mogu zanemariti. Nasuprot Soave-u i
Riazi-ju, Chueh 1 Prausnitz [45] smatraju da se za adekvatno odredivanje ravnoteze para-
teCnost u smeSama ugljovodonika, interakcije izmedu komponenata moraju uzeti u obzir.
Chueh 1 Prausnitz [45] su formulisali relaciju za oderdivanje binarnih interakcionih

parametara za smeSe ugljovodonika:

e PP
—1- 2V ¥ey) (3.31)

k. .
i.j (VC, )1/3 +(Vc’j )1/3

gde su: V.; 1V, kritiéne molarne zapremine komponenata i i j (cm’/mol).

Relaciju za odredivanje binarnih interakcionih parametra za smeSe vodonik-
ugljovodonici predlozili su i Valderrama i saradnici [46]:

k., =9-0/T, (3.32)
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9=0.2759+0.8422- 0 +6.2969 - @’ (3.33)
£=0.1674—0.5609-0+5.1627 - &° (3.34)

U ovom radu proradun ravnoteze para-teCnost je izvrSen pomocu Soave-Redlich-
Kwong-ove jednacine stanja i kori§¢enjem relacija (3.32) - (3.34) za odredivanje binarnih
interakcionih parametara.

Kovolumen b, kao i parametri 4 i B za smeSu, definisani su slede¢im izrazima:

b=>xb, (3.35)

T 4 aOS 2
A= 0.42747.££2x,. et ) (3.36)

T,
B= 0.08664§in N

c,i

(3.37)

Koeficijent fugaciteta komponente ¢, i za gasnu i te¢nu fazu definisan je jednainom

b, Al ya”” b, B
Inp =—+(Z-1)-In(Z-B)——| 2—=——+|In| 1+— 3.38
6=z n(z-) 2% (14 339
gde su odnosi by/b 1 a/a dati slede¢im izrazima:
a(),j OCO‘ST /PO.S
i — i ci c,i 3'39
ao‘s zxiaioj]:‘,,i /B(,)ls ( )
b _ T,/F, (3.40)
b leTCl /P, '
Ravnotezni odnos para-tecnost za komponentu i definisana je izrazom:
~L
i _ 9
K =—+=— (3.41)

xi ¢i
gde su: K; - ravnotezni odnos para te¢nost, @, @" koeficijenti fugaciteta parne i te€ne faze, a

X;, i - molski udeli u tecnoj 1 parnoj fazi

3.2.3 Benedict-Webb-Rubin-Starling-ov model

Benedict-Webb-Rubin-Staling-ova (BWRS) jednacina stanja je takode nasla Siroku
industrijsku primenu [41]. Prva forma ove jednacine, koju su razvili Benedict i saradnici,

predstavljala je empirijski niz, razvijen po principu virijalne jednacine [47]. Starling [48] je
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modifikovao jednacinu stanja, koju su predlozili Benedict-a i saradnici (BWRS) [47], Sto je
omogucilo uspesnu primenu ove jednacine stanja u industriji za preradu nafte, za odredivanje
ravnoteze para-tecnost, kao i za odredivanje termofizickih osobina lakih ugljovodonika [41]
pri preradi prirodnog gasa.

BWRS jednacina stanja prikazana je slede¢im izrazima:

RT ¢C, D, E 1 d)1
P=—+|BRT—A4,——2+=2-=2|—+|bRT—a—— |—+

v (0 4 T’ 7 T“]u2 ( szf

rala+d| L€ (1+l exp| - % (3.42)
T)v® T v’ v’
P-v

Z=—" 3.43
R-T 3.43)

gde su: P—pritisak (Pa), T—temperatura (K), v — molarna zapremina (m*/mol), R - univerzalna
gasna konstanta (J/kmol/K), Z — faktor kompresibilnosti, a Ay, By, Cy, Do, Eo, a, b, ¢, d, a1y —

parametri jednacine stanja.
Benedict-Webb-Rubin-Starling jednafina ima 11 parametra koji su definisani u
funkciji kriticne temperature (7;), kriticne zapremine (V.) i faktora acentri¢nosti (w).

Interakcioni parametri za ¢iste komponente odreduju se pomocu izraza:

% —0.44369+0.115449 - (3.44)
A 8438-0.920731- 00 (3.45)
RTV,

CWO
— 0 =0.356306+1.7087- @ (3.46)
RTT,

DO

— 0 = 0.0307452+0.179433- 0 (3.47)
RTY,

L:0.00645—0.022143-w-exp(—3.8-w) (3.48)
R-T-V,
iz = 0.528629 +0.349261 - @ (3.49)

— & -0.484011+0.75413- 0 (3.50)

R-T -V

c c
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d

—=0.0732828+0.463492 - (3.51)
RIZV,
2 =0.0705233-0.044448- 0 (3.52)
V.
— . —0.504087+1.32245- 0 (3.53)
RTV,

2 ~0.544979-0.270896 - (3.54)

c

Parametri smeSe se odreduju iz jednacina :

B, = inBO,i (3.55)
11
Ay =2 Y A3, A (1= ) (3.56)
i J
1 1
CO :zzxix_/coi,icoi,j (l_kg/ )3 (357)
i
1 2
y Z[in -7,-2} (3.58)
1 3
b =[in 'bf} (3.59)
1—3
a= [in @ (3.60)
r 13
a=|2%-a (3.61)
] -
c= in'C?} (3.62)
1 1
D, = sziijOE,iDOE,j (l_kij )4 (3.63)
i
1 3
d {Zx,- -df} (3.64)
1 1
E, = zzxix,;E@Egj (1_sz )5 (3.65)
i J
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k. =k (3.66)

ij Ji
gde je: k; binarni inetrakcioni parametar za komponente i i .

Koeficijent fugaciteta komponente i u te¢noj i gasnoj fazi izvodi se iz jednacine:

on, ’

RTln(ﬁi:I (apj Ry —nz (3.67)
i T,U,n/t[ b

gde su: v’ ukupna molarna zapremina (v'=n-v), a n; — broj molova komponente i u smesi.
Benedict-Webb-Rubin-Starling-ova jednacina stanja se koristi za odredivanje gustine
lakih ugljovodonika. Primenom Benedict-Webb-Rubin-Starling-ove jednacine, dobijaju se
bolji rezultati u prora¢unu volumetrijskih osobina (molarne zapremine tecne i parne faze),
nego upotrebom drugih kubnih jednacina stanja [41]. Medutim, Riazi [41] je pokazao da
kubne jednacine stanja daju bolje rezultate predvidanja ravnoteze para-te¢nost, u poredenju sa
Benedict-Webb-Rubin-Starling-ovom jedna¢inom stanja. Takode, pregledom literature
ustanovljeno je da ne postoje relacije za odredivanje binarnih interakcionih parametra u
Benedict-Webb-Rubin-Staling-ovoj jednacini, tako da je u ovom modelu, pri proracunu
ravnoteZe para-tecnost, uticaj binarnih interakcionih parametra zanemaren. Jedan od
nedostataka proratuna pomocu Benedict-Webb-Rubin-Starling-ove jednacine stanja je
znacajno vreme potrebno za izracunavanvanje termodinamickih osobina procesa, narocito pri

optimizaciji procesa.
3.2.4 Chao-Saeder- ov model

Chao 1 Seader [49] su predlozili model za proradun ravnoteze para-tecnost
nepolaranih komponenata.

Prema Chao - Seader-ovom modelu konstanta ravnoteze para-te¢nost definisana je
slede¢im izrazom:

Vo _ v
K ==t=" (3.68)
X9

gde su: y; - koeficijent aktivnosti komponente i u smesi, P - pritisak (Pa),®’ koeficijent

fugaciteta komponente i u smesi, a v/ — karakteristika &iste komponente i u te¢nom stanju.
Chao i Seader [49] su razvili opstu relaciju za izracunavanje koeficijenta fugaciteta
&istih komponenata v/~ u funkciji redukovane temperature, redukovanog pritiska i faktora

acentri¢nosti ¢istih komponenata, prikazane jednac¢inom:
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© 4+ wlog " (3.69)

logv* =logv

Prvi ¢lan na desnoj strani jednaCine (3.69) predstavlja koeficijent fugaciteta

jednostavnih (idealnih) fluida koje karakteriSe nulta vrednost faktora acentri¢nosti. Drugi ¢lan

na desnoj strani jednacine (3.69) je korekcioni ¢lan, koji u razmatranje ukljucuje odstupanje

koeficijenta fugaciteta realnih fluida od idealnih. Clanovi na desnoj strani jednacine (3.69)
definisani su slede¢im izrazima:

log ") :AO+%+A2 T+ A, TP+ A4,-T:

R
+( s+ Ay Ty + A, -7 ) Py (3.70)
+( 4+ 4, Tp)- P ~log

1.22060

logv") = —4.13893+8.65808 - T, — ~3.15224-TF —0.025-(P,—0.6)  (3.71)

R
gde su: T — redukovana temperatura, Pr — redukovani pritisak, a Ay, 4;, Az, Az, A4, As, As, A7,
Agi A9 — korelacioni parametri.

Temperature od interesa pri proracunu sistema sa metanom i vodonikom su daleko
iznad kriti€nih vrednosti za ove komponente, $to vodi velikim vrednostima redukovane
temperature.

U Tabeli 3.5 date su vrednosti parametra jednacine (3.70), iz koje se vidi da se
koeficijenti modela za metan i vodonik razlikuju od vrednosti za ostale komponente. Pri

proracunima je usvojeno da faktor acentri¢nosti metana i vodonika ima nultu vrednost.

Tabela 3.5 Vrednosti parametara u Chao-Seader-ovom modelu

Parametar | Jednostavni fluidi Metan Vodonik
Ay 5.75748 2.43840 1.96718
Ay -3.01761 -2.24550 1.02972
A, -4.98500 -0.34084 | -0.054009
A; 2.02299 0.00212 0.0005288
Ay 0 -0.00223 0
As 0.08427 0.10486 0.008585
Ag 0.26667 -0.03691 0
A, -0.31138 0 0
Ag -0.02655 0 0
Ay 0.02883 0 0
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Vrednost koeficijenata aktivnosti y; komponente i u smesi, izraCunava se preko

Scatchard-Hildebrand-ovog izraza [50,51] za regularni rastvor:

L5 -5 )
Iny, = U’(la—"”x) (3.72)
S =D, D5, (3.73)
L
D, = (3.74)

L
in b,
i
12 L

gde su: d; — parametar rastvorljivosti komponente i (J/em®)'?, a U, - molarna zapremina
komponente i.

Vrednost molarne zapremine v pseudo-komponente i , izradunava se upotrebom
podataka za Cista jedinjenja, grupisana u datu pseudo-komponentu primenom Kay-ovog
pravila meSanja (3.1).

Vrednosti parametra rastvorljivosti za pseudo-komponentu j izratunava se iz podataka
za parametre rastvorljivosti Cistih komponenata grupisanih u pseudo-komponentu, pomocu

relacije :

/2

1
2. L
Exié'iui
o =| L

J L
inui
i

Prema Chao-Seader modelu koeficijent fugaciteta u parnoj fazi se odreduje preko

(3.75)

Readlich-Kwong-ove jednacine stanja (3.18).

3.2.5 Analiza rezultata dobijenih pomocu termodinamickih modela

Navedeni termodinami¢ki modeli analizirani su uporedivanjem rezultata dobijenih
koris¢éenjem modela i eksperimentalnih podataka preuzetih iz industrijskog eksperimenta
[42]. Eksperimentalne vrednosti sastava recikl gasa i reformata odredene su na izlaznim
strujama iz separatora (Slika 2.26), koriS¢enjem standardnih metoda UOP 539-97 [52] i
ASTM D5134-98 [32]. Radni uslovi u separatoru su 23 bar i 34°C. Vrednosti sastava parne i
teCne faze za razli¢ite modele dobijeni su upotrebom Aspen Plus simulacionog paketa [38].

Uporedni prikaz rezultata sastava za parnu i teCnu fazu dat je u Tabelama 3.6 1 3.7.
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Tabela 3.6 Uporedni prikaz eksperimentalnih i izracunatih vrednosti sastava parne faze

Komp. Eksperim. RK' SRK* SRKBIP’ BWRS* Cs’
H, 0.7147 0.7035 0.7149 0.7136 0.7057 0.7178
P, 0.1244 0.1083 0.1263 0.1278 0.1015 0.1295
P, 0.0709 0.0779 0.0688 0.0687 0.1015 0.0611
P; 0.0466 0.0600 0.0465 0.0465 0.0710 0.0474
P, 0.0295 0.0310 0.0295 0.0294 0.0101 0.0300
Ps 0.0140 0.0192 0.0140 0.0140 0.0101 0.0142

'RK- Redlich-Kwong, *SRK- Soave-Redlich-Kwong uz zanemarivanje binarnih interakcionih parametara,
*SRKBIP - Soave-Redlich-Kwong upotrebom korelacija (realacija) za binarne interakcione parametre, ‘BWRS
- Benedict-Webb-Rubin-Starling, >’CS — Chao-Seader

Tabela 3.7 Uporedni prikaz eksperimentalnih i izracunatih vrednosti sastava tecne faze

Eksperim. RK SRK SRKBIP BWRS CS
H, 0.0000 0.0100 0.0000 0.0000 0.0453 0.0000
P, 0.0000 0.0001 0.0000 0.0000 0.0181 0.0000
P, 0.0000 0.0010 0.0001 0.0001 0.0073 0.0002
P; 0.0049 0.0048 0.0048 0.0048 0.0045 0.0049
Py 0.0068 0.0067 0.0068 0.0068 0.0063 0.0070
Ps 0.0146 0.0144 0.0145 0.0146 0.0136 0.0146
nPs 0.0587 0.0581 0.0588 0.0587 0.0546 0.0587
nP; 0.0245 0.0243 0.0245 0.0245 0.0228 0.0255
nP8 0.0061 0.0061 0.0060 0.0061 0.0057 0.0061
nPo, 0.0031 0.0031 0.0031 0.0031 0.0029 0.0031
iPg 0.1373 0.1358 0.1373 0.1373 0.1276 0.1363
iP5 0.0877 0.0868 0.0878 0.0877 0.0815 0.0877
iPg 0.0313 0.0309 0.0312 0.0313 0.0290 0.0313
iPo, 0.0048 0.0047 0.0048 0.0048 0.0044 0.0048
Ns 0.0067 0.0066 0.0067 0.0067 0.0062 0.0067
N5 0.0057 0.0057 0.0059 0.0057 0.0053 0.0059
Ns 0.0027 0.0027 0.0027 0.0027 0.0025 0.0022
No+ 0.0009 0.0009 0.0007 0.0009 0.0008 0.0009
Ag 0.0415 0.0410 0.0425 0.0415 0.0386 0.0415
A, 0.1416 0.1400 0.1416 0.1416 0.1316 0.1416
Ag 0.1850 0.1830 0.1850 0.1850 0.1719 0.1810
Ag: 0.2360 0.2333 0.2350 0.2360 0.2193 0.2400

'RK- Redlich-Kwong, SRK- Soave-Redlich-Kwong uz zanemarivanje binarnih interakcionih parametara,
*SRKBIP - Soave-Redlich-Kwong upotrebom korelacija (realacija) za binarne interakcione parametre, ‘BWRS
- Benedict-Webb-Rubin-Starling, >’CS — Chao-Seader.

64




Na osnovu rezultata prikazanih u Tabelama 3.6 i 3.7 moze se zakljuciti da Soave-
Redlich-Kwong-ova jednacina stanja, sa i bez binarnih interakcionih parametara, kao i Chao-
Seader model dobro opisuju ravnotezu para-te¢nost pod ispitivanim radnim uslovima, §to je u
saglasnosti sa literaturnim rezultatima [23,53]. Benedict-Webb-Rubin-Starling-ova jednacina
daje loSe rezultate predvidanja sastava parne i teCne faze (narocito koli¢ine vodonika — ¢ije
prisustvo predvida u tecnoj fazi). Uporedivanjem rezultata dobijenih za sastav parne faze iz
eksperimentalno dobijenih vrednosti, sa vrednostima dobijenih simulacijom kori§¢enjem
Chao-Seader-ovog modela, Soave-Redlich-Kwong-ove jednacine stanja u slucaju kada su
zanemareni binarni interakcioni parametari i u slucaju kada su oni izracunati upotrebom
ranije datih relacija, utvrdeno je da Soave-Redlich-Kwong-ova jednacina stanja u slucaju
kada su zanemarene vrednosti binarnih interakcionih parametara daje nabolje rezultate
(vrednost srednje relativne greske 0.80%), dok su vrednosti srednje relativne greske 1.13% za
Soave-Redlich-Kwong-ovu jednacinu stanja sa vrednostima binarnih parametara dobijenih
preko relacija, a za Chao-Seader model 3.29%. Na osnovu svega navedenog, Soave-Redlich-
Kwong-ova jednaCina stanja u kojoj su binarni interakcioni parametri zanemareni je dalje

koriS¢ena u proracunima procesa katalitiCkog reforminga benzina.

3.3 Razvoj kinetickog modela za proces katalitickog reforminga benzina

Sledeca faza analize procesa katalitickog reforminga benzina je razvijanje kinetickog
modela, koji ¢e biti dovoljno detaljan da adekvatno opiSe aktuelne osobine procesa. U ovom
postupku neophodno je bilo prikupiti relevantne i pouzdane informacije iz razli¢itih literarnih
izvora. Jedna od znacajnijih referenci je rad Little-a [12], posvecéen iskljuc¢ivo procesu
katalitickog reforminga, u kojoj su date veoma znaajne informacije vezane za rad
industrijskih procesa katalitickog reforminga benzina. Takode, veliki broj referenci Antos [9],
Maples [54], Weiszmann [55], Gates [56], Leprince [7] omogucio je uvid u rad razlicitih
tipova katalitickih reformera.

U literaturi postoji veliki broj radova [11,13,15,16,19-21,31,57] u kojima se proucava
hemizam procesa katalitickog reforminga benzina. Detaljna studija koja klasifikuje razlicite
tipove reakcija data je u radu Hettinger-a 1 saradnika [57]. Ova publikacija se smatra
osnovnom studijom u polju kinetike procesa katalitickog reforminga benzina, s obzirom da

predstavlja prvi pokusaj da se istraze relativne brzine razlicitih reakcija u opsegu temperatura
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1 pritisaka prisutnih u realnim industrijskim postrojenjima. Radovi Zaera-e [15] i Davis-a [16]
daju detaljan prikaz mehanizama odvijanja reakcija na samoj povrSini Kkatalizatora.
Informacije dobijene proucavanjem kinetike procesa katalitickog reforminga benzina,
pokazale su se kao veoma znafajne za formulisanje modela, odredivanje kinetickih
parametra, kao i verifikaciju i validaciju modela.

Od trenutka uvodenja procesa katalitickog reforminga benzina u sistem prerade nafte
(40-tih godina proslog veka) razvijen je veci broj modela s ciljem da se predvidi kvalitet i
koli¢ina proizvoda za razli¢ite radne uslove 1 sastave SarZe.

U prvim pokuSajima modelovanja procesa katalitiCkog reforminga benzina, istrazivaci
su se suocavali sa problemom preciznog odredivanja, kako sastava Sarze, tako i sastava
proizvoda. S obzirom na to da u reakcionoj smesi egzistira oko 300 jedinjenja koja podlezu
razli¢itim vrstama konsekutivno-paralelnih reakcija, odredivanje sastava predstavljalo je
veliki problem [21]. Znadajan napredak u matematicCkom modelovanju procesa katalitickog
reforminga benzina, kao 1 ostalih rafinerijskih procesa, usledio je nakon razvoja metoda koje
su omogucile da se detaljnije analizira sastav Sarze i proizvoda. Takode, upotreba racunara u
reSavanju kompleksnih matemati¢kih proracuna dalje je doprinela pouzdanom modelovanju
ovog procesa.

Glavne reakcije koje se odvijaju u procesu katalitickog reforminga benzina su:
dehidrogenovanja naftena, izomerizacija parafina 1 naftena, dehidrociklizacija,
hidrokrekovanje 1 hidrogenoliza parafina. Odgovaraju¢i kineticki model je esencijalan za
efikasno opisivanje procesa u Sirokom opsegu operativnih promenljivih. Procesni parametri,
kao npr. ulazne temperature reakcione smese u reaktore, imaju veliki uticaj na osobine
proizvoda (prinos tezih ugljovodonika, oktanski broj, koli¢ina benzena itd). Tacnost
predvidanja uticaja operativnih promenljivih na osobine proizvoda u velikoj meri zavise od
sposobnosti kinetickog modela da opiSe realnu kinetiku procesa.

Zbog vaznosti kinetickog modela tokom izrade ovog rada akcenat je stavljen i na
prikupljanje informacija o razli¢itim tipovim modela dostupnim u literaturi.

Prema nacinu na koji su definisani kineticki modeli u procesu katalitickog reforminga
benzina mogu se svrstati u tri osnovna tipa:

1. Korealacioni modeli:

Kod ovog tipa modela, kinetika procesa je definisana upotrebom jednostavnih relacija
definisanih regresijom operativnih podataka dobijenih iz oglednih (pilot) ili industrijskih

postrojenja. Za ovaj tip modela je karakteristicno da model ne zahteva nikakve
66



informacije o hemizmu procesa. Nezavisne veliine procesa kao Sto su: sastav i protok
Sarze, ulazne temperature reakcione smeSe u reaktore, odnos molskih udela vodonika i
ugljovodonika na ulazu u reaktorski sistem, korelisane su prema zavisnim promenljivim
veli¢inama: oktanskom broju, prinosu ugljovodonika sa vise od pet C-atoma i prinosu
vodonika. Nedostatak ove vrste modela ogleda se u cinjenici, da je primenljivost
dobijenih relacija ograniCena na opseg u kojem se kreéu eksperimentalni podaci
upotrebljeni za odredivanje parametara modela. Izvan datog opsega relacije su veoma

nepouzdane i samim tim imaju veoma malu primenu.

2. Pseudo-kineti¢ki modeli:

Za ovaj tip modela karakteristi¢no je da se koristi matematicki opis hemijskih reakcija,
koje se odvijaju u procesu katalitickog reforminga benzina. S obzirom, da u sistemu viSe
stotina jedinjenja ucestvuje u reakcijama, u cilju redukovanja kompleksnosti sistema, u
pseudo-kinetickom modelu razlicita jedinjenja su grupisana u pseudo-komponente. Skoro
svi modeli ovoga tipa koji su razvijeni do sada, medusobno se razlikuju po strategiji za
grupisanje komponenti. U prvom pokuSaju modelovanja kinetike kataliti¢kog reforminga
benzina sva jedinjenja iz reakcione smeSe grupisana su u jednu pseudo-komponentu.
Smith [58] je prvi prepoznao razli¢ite vrste jedinjenja koja postoje u reakcionoj smesi. U
Smith-ovom modelu sva jedinjenja su grupisana u tri osnovne pseudo-komponente:
parafine, naftene 1 aromate. Medutim, u okviru svake od pseudo-komponenata, razlike u
broju C-atoma medu jedinjenjima nisu uzete u razmatranje, tako da detaljnije odredivanje
kvaliteta nije moguce. Ova cCinjenica onemogucava primenu Smith-ovog modela za
optimizaciju procesa. Dalje, Krane i saradnici [59] su razvili model u kome je reakciona
smesa grupisana u dvadeset pseudo-komponenti. Prilikom definisanja pseudo-komponenti
Krane i saradnici su uzeli u razmatranje prisustvo jedinjenja sa razli¢itim brojem C-
atoma, kao 1 razlike u vrsti jedinjenja (parafini, nafteni i aromati). U ovom modelu
kinetika procesa definisana je preko 53 elementarne reakcije pseudoprvog reda.
Henningsen i Bundgaar-Nielson [60] prosirili su Krane-ov model definiSu¢i konstantu
brzine reakcije preko Arrhenius-ovog izraza. Ovaj pristup razmatra uticaj radne
temperature reaktora na brzinu reakcija. Ancheyta i saradnici su predlozili nekoliko
modela [61-64] kojima su unapredili Krane-ov model, uvode¢i u reakcionu Semu
detaljniji opis reakcija hidrokrekovanja. Medutim, kao i u slucaju Krane-ovog modela,

konstante brzina u ovim modelima nisu temperaturno zavisne, tako da ovi modeli ne
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uzimaju u razmatranje uticaj temperature na brzinu reakcija. Znatan doprinos kinetickom
modelovanju dali su Jenkins i Stephens [65] koji su prvi uveli u razmatranje
dezaktivizaciju katalizatora tokom odvijanja reakcija, kao 1 Kugelman [35] koji je prvi
razmatrao ravnotezne odnose izmedu komponenata u reakcionoj smesSi. Padmavathi i
saradnici [53] razvili su model, za koji je karakteristi¢no da su reakcije dehidrogenovanja
i dehidrociklizacije modelovane kao povratne reakcije.

Karakteristika svih navedenih modela je da su uspostavljeni kao pseudohomogeni modeli,
koji ne uzimaju u razmatranje katalitiCku prirodu reakcija.

Kmak i Stuckey[66], iz Exxon-ovog istrazivackog centra, prezentovali su model koji je
ukljucio i kataliticku prirodu reakcija, definiSuci reakcije preko Langmuir-Hinshelwood-
ove kinetike.

Slede¢a dva literaturna izvora, odnose se na najviSe koriS¢ene radove u oblasti
modelovanja kinetike katalitickog reforminga benzina, upotrebom heterogenih izraza za
brzinu reakcije.

Prvi izvor se odnosi na istrazivanja izvedena u Mobil-ovoj istrazivackoj laboratoriji.
Ramage i saradnici [20,21,67,68] su prezentovali ve¢i broj radova u kojima su prikazali
razvoj modela zasnovanog na eksperimentalnim podacima dobijenim iz oglednog (pilot)
postrojenja za kataliti¢ki reforming benzina.

Drugi izvor je vezan za radove Froment-a i saradnika [13,19,69-71], koji su razvili
modele koristec¢i laboratorijske reaktore. Klein 1 saradnici [27,28] prezentovali su pristup,
koji koristi kombinaciju graficke teorije i Monte-Carlo metode u cilju grupisanja

jedinjenja u sinteticku reakcionu smesu.

3. Detaljan kineticki modeli: Joshi i Klein [72] predlozili su postulate za razvoj detaljnog

kinetickog modela. Ovaj tip modela umesto pseudo-komponenata u kinetiC¢kim
jednacinama koristi realna jedinjenja. Sotelo-Boysa i Froment [73] prikazali su razvoj
detaljnog modela koriste¢i samo izvestan broj jedinjenja koja postoje u reakcionoj smesi.
Takode, vazno je napomenuti da je za odredivanje ,,pravih® parametra modela potreban
izuzetno veliki broj eksperimentalnih merenja, tako da ovaj model nije nasao primenu u

modelovanju procesa katalitickog reforminga benzina.

Osnovna karakteristika svih navedenih modela, bez obzira da li su oni korelacioni,

pseudo-kineticki ili detaljni kineticki, je da parametri u kinetickom modelu zavise od sastava
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Sarze, osobina katalizatora, procesnih uslova i dizajna reaktora. Iz navedenog se vidi da opsti
kineti¢cki model za proces katalitiCkog reforminga ne postoji. Veéina modela je razvijena
koris¢enjem laboratorijskih reaktora, pri cemu je upotrebljen samo mali broj jedinjenja koja
egzistiraju u realnoj reakcionoj smesi u industrijskom procesu.

Iz svega izlozenog jasna je potreba za modelom koji bi adekvatno opisao kinetiku u
industrijskim procesima. S obzirom da je ops$ti model za kinetiku procesa katalitickog
reforminga benzina izuzetno tesko razviti, zbog prisustva velikog broja jedinjenja (preko 300)
1 nedovoljnog poznavanja mehanizma kinetike, u ovoj doktorskoj disertaciji razvijen je opsti
okvir za matematicko modelovanje kinetike procesa katalitickog reforminga benzina. Model
je razvijen za industrijski proces, s ciljem da se podaci dobijeni sa industrijskog postrojenja
koriste za odredivanje parametara kinetickog modela. Na ovaj naCin, eksperimentalni podaci
odredeni u industrijskom postrojenju, zajedno sa saznanjima vezanim za razumevanje
hemizma procesa, iskoriS¢eni su za uspostavljanje kinetickog modela procesa kataliti¢kog
reforminga benzina.

Sarza nafte u procesu katalititkog reforminga benzina sastavljena je od normalnih i
izoparafina, naftena sa pet i Sest ugljenikovih atoma u prstenu i aromata sa Sest ugljenikovih
atoma u prstenu. Na osnovu gasnohromatografske analize tipi¢ne SarZe u procesu katalitickog
reforminga benzina, ustanovljeno je prisustvo vise od 300 jedinjenja [20], u kojima se broj
ugljenikovih atoma u molekulima kre¢e od 5 do 12. S obzirom, na veliki broj jedinjenja,
detaljan kineticki model koji uzima u obzir sva jedinjenja i reakcije bio bi isuvise slozen za
implementaciju. Iz tog razloga se, za matemati¢ko modelovanje kompleksnih sistema sa vise
stotina jedinjenja koriste pseudo-kineticki modeli, u kojima je reakciona smeSa definisana
preko karakteristicnih reaktivnih grupa, kojima je opisana kinetika procesa. Pseudo-kineticki
modeli su se pokazali kao veoma pouzdani pri opisivanju kompleksnih odnosa izmedu
procesnih veli¢ina i brzina reakcija.

Prilikom definisanja modela, potrebno je pre svega definisati nivo kompleksnosti
modela. IsuviSe detaljan model opisan je velikim brojem nepoznatih parametara, za ¢ije je
odredivanje potreban izuzetno veliki broj eksperimentalnih podataka. Problem je posebno
izrazen, kada se podaci dobijeni u industrijskom eksperimentu koriste da bi se odredili
parametri modela. Medutim, ako je model isuvise pojednostavljen, on nece biti sposoban da
se dobro usaglasi sa eksperimentalno dobijenim vrednostima. Nivo informacija koji treba

-----

najznacajnijih pitanja u modelovanju. Za proces katalitickog reforminga benzina
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kompleksnost modela do izvesne mere zavisi od broja pseudo-komponenta koje su ukljucene
u model, ali i od vrste i broja reakcija.
Kineticki model je razvijen upotrebom procedure koju se definisali Edgar 1 saradnici
[26]. Razvoj kinetickog modela podeljen je u tri glavne faze:
(1) definisanje problema;
a. formulisanje kinetike
b. postavljanje modela reaktora
c. planiranje i izvodenje industrijskog eksperimenta
(i)  primena numerickih postupaka i
a. definisanje modela
b. odredivanje parametra modela

(ii1))  verifikacija, validacija i primena modela.

3.3.1 Definisanje problema
U ovom delu teze izloZen je postupak za definisanje problema koji obuhvata sledece
korake: formulisanje kinetickog modela, definisanje modela reaktora, kao i planiranje i

izvodenje eksperimenta.

3.3.1.1 Formulisanje kinetickog modela

U drugom poglavlju teze dat je prikaz reakcija koje se odigravaju u procesu
katalitiCkog reforminga benzina. Medutim, neke od navedenih reakcija imaju veoma male
brzine pri industrijskim uslovima, tako da se njihov uticaj na koli¢inu 1 kvalitet proizvoda
moze zanemariti. Takode, brzina reagovanja izvesnog broja reaktanata iste reakcione klase
moze biti izuzetno mala, dok je za drugi deo reaktanata ona umerena ili cak veoma velika.
Prilikom konstruisanja modela, reakcije ¢iji je uticaj na kvalitet i koli¢inu proizvoda
neznatan, iskljucene su iz kineticke Seme.

U procesu katalitickog reforminga benzina, svako od jedinjenja moZe ucestvovati u
nekoliko vrsta reakcija. Tako, na primer, parafini podlezu slede¢im vrstama reakcija:
izomerizaciji, dehidrociklizaciji, hidrokrekovanju i hidrogenolizi. Izoparafini imaju vece
vrednosti oktanskog broja nego normalni parafini. Zbog toga su reakcije izomerizacije veoma
pozeljne u procesu katalitickog reforminga benzina. Reaktivnost parafina u reakcijama

izomerizacije je veca $to je veéi broj C-atoma u strukturi parafina [63]. Takode, brzina
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reakcija izomerizacije raste sa povecanjem temperature [13]. Medutim, uticaj pritiska na
reakcije izomerizacije je zanemarljiv [21].

Reakcije dehidrociklizacije su najkriti¢nije reakcije u procesu katalitickog reforminga
benzina. Konverzija parafina u naftene raste sa povecanjem broja C-atoma u strukturi
jedinjenja. Froment i saradnici, eksperimentalno su odredili vrednosti brzina reakcija
dehidrociklizacije za parafine sa Sest [13] i sedam [71] C-atoma, pri ¢emu su zakljucili da su
reakcije formiranja cikli¢ne strukture, kao i reakcije krekovanja najsporije reakcije kojima
podlezu parafini. Froment i saradnici [71] su utvrdili da n-heptan mnogo lakSe formira
cikliénu strukturu nego n-heksan. Ovu razliku u brzinama formiranja cikli¢ne strukture
pripisali su razlici u stabilnosti odgovaraju¢eg intermedijera, kao i broju mogucih opcija
(puteva) za stvaranje ciklicne strukture. Ancheyeta 1 saradnici [63] utvrdili su da tezi parafini,
tj. parafini sa ve¢im brojem C- atoma, mnogo lakSe obrazuju cikli¢nu strukturu i ovo
ponaSanje su pripisali razlici u verovatno¢i formiranja cikli¢éne strukture, koja raste sa
povecanjem molarne mase parafina. Prema Froment-u i saradnicima [13], i-heksan ne
podleze reakcijama dehidrociklizacije. Takode, prema istrazivanjima Lui 1 saradnika [74],
brzina reakcije dehidrociklizacije i-heptana je zanemarljiva u odnosu na brzinu reakcije
dehidrociklizacije n-heptana. Na bazi zaklju€aka o reaktivnost i-heksana i i-heptana do kojih
su dosli Froment i saradnici [13] i Lui 1 saradnici [74], ocekivano je da i-okatni imaju manju
reaktivnost od n-oktana. Medutim, prema istrazivanjima Ako i Susa [75] brzina
dehidrociklizacije i-oktana je mnogo veca nego n-oktana. Treba napomenuti da je zakljucak
do koga su dosli uslovljen rezultatima eksperimenta izvedenih na pritisku od 1.8 atm i u
temperaturnom opsegu izmedu 573-673 K. Navedeni uslovi pod kojima su izvodeni
eksperimenti, veoma su daleko od tipi¢nih industrijskih radnih uslova.

S obzirom na sve navedeno, zakljuCak do koga su dosli Ako 1 saradnici treba uzeti sa
rezervom, pre svega zato Sto se njihov zakljucak ne slaze sa teorijama Froment [71] i
Ancheyeta [63], tako da je kineticka Sema za reakcije dehidrociklizacije konstruisana uz
pretpostavku da normalni parafini sa Sest 1 vise C-atoma podlezu reakcijama
dehidrociklizacije, kao 1 izoparafini sa osam i viSe C-atoma.

Reakcijama hidrokrekovanja i hidrogenolize stvaraju se najmanje pozeljni proizvodi u
odnosu na proizvode ostalih reakcija. Reakcije hidrokrekovanja su karakteristicne po
stvaranju parafina sa tri ili Cetiri C-atoma, Sto dovodi do opadanja prinosa reformata [13].
Reakcije hidogenolize, kako je pokazao Sinfelt [76], su nasumicne i obrazuju vise jedinjenja

sa jednim ili dva C-atoma. Ove reakcije takode dovode do smanjenja prinosa reformata. Zbog
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identi¢nosti reaktanata koje ucestvuju u ovoj vrsti reakcija i nemoguénosti da se napravi jasna
razlika u dobijenim proizvodima, reakcije hidrokrekovanja i hidrogenolize u razvijenoj
kinetickoj Semi grupisane su u jednu reakcionu klasu - u tzv. krekovanje.

Nafteni podlezu slede¢im vrstama reakcija: dehidrogenovanju, izomerizaciji,
hidrokrekovanju i hidrogenolizi [65].

Reakcije konvertovanja naftena u aromate su primarne reakcije naftena i najbrze od
svih reakcija koje se odigravaju u procesu katalitickog reforminga benzina. Reaktivnost
naftena u reakcijama dehidrogenovanja raste sa povecanjem broja C-atoma u strukturi
molekula [65]. Izomerizacija naftena sa pet ugljenikovih atoma u prstenu (alkilciklopentana)
u naftene sa Sest ugljenikovih atoma u prstenu (alkilcikloheksane) je slicna reakciji
izomerizacije parafina, kako po brzini, tako i po mehanizmu kojim se odvija. Prilikom
definisanja pseudo-komponenata (reaktivnih grupa) alkilciklopentani i alkilcikloheksani su
grupisani u molekulsku klasu naftena, tako da reakcije izomerizacije naftena nisu ukljucene u
kineticku Semu. Reakcije izomerizacije naftena su slabo egzotermne, tako da imaju
zanemarljiv uticaj na promenu temperature u reaktoru [35]. S obzirom, da su koncentracije
naftena manje, usled njihovog vrlo brzog konvertovanja u aromate [71], reakcije krekovanja
naftena po svom obimu su zanemarljive u odnosu na sli¢ne reakcije koje se odvijaju kod
parafina. Usled sporog odvijanja ove reakcije, nisu ukljuene u kineticku Semu i nemaju
znacajniji efekat na ponaSanje sistema i na krajnji proizvod.

Aromati podlezu samo reakcijama hidroalkilacije [65]. Ostale reakcije aromata su
zanemarene, s obzirom na to da aromati slabo podlezu reakcijama krekovanja i
hidrogenovanja. Reakcije hidroalkilacije aromata do odgovaraju¢ih aromata, koji sadrzi
manji broj ugljenikovih atoma u strukturi molekula, po svom broju su zanemarljive u odnosu
na ostale primarne reakcije [65] u procesu katalitickog reforminga benzina, tako da su i ove
reakcije iskljucene iz kineticke Seme. Izabrana kineticka Sema je konstruisana na osnovu
prethodnih razmatranja i data je u Tabeli 3.8.

U datoj kinetickoj Semi, pretpostavljeno je da su reakcije izmedu pseudo-
komponenata elementarne i da su brzine reakcija, funkcije parcijalnih pritisaka pseudo-
komponenata i1 vodonika. Reakcije dehidrogenovanja naftena, izomerizacije parafina i
dehidrociklizacije parafina tretirane su kao povratne reakcije. Konstanta hemijskih ravnoteza
za sve povratne reakcije odredena je pomocu sledece procedure. Bilo koja elementarna

povratna reakcija moZze se prikazati jednac¢inom:
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b

d

A+-B->Sc+4p

a a

a

(3.76)

gde su: 4, B, Ci D - reaktanti i proizvodi reakcije, a a, b, ¢ 1 d -stehiometrijski koeficijenti.

Tabela 3.8 Kineticka Sema procesa katalitickog reforminga benzina

Dehidrogenovanja Izomerizacija Dehidrociklizacija
Ne < A¢t3H, nPg < iPg nPs < NegtH, iPg <> Ns+H,
N, < A++3H, nP; < 1P, nP; < N-+H, 1Py <> No.+H,
N < Agt3H, nPg < 1Pg nPg <> Ng+H,

Nos > Ag+3H, nPg; <> 1Py, nPg; <> Noy+H,

Kreko

vanje

nPy,+ H, <> nPg +P;
nPy; + Hy <> nP; + P,
nPy; + Hy <> nPg + P3
nPy; + Hy, <> PstPy
nPg + H, <> nP; + P;
nPg + H, <> nPg + P,
nPg+ H, <> Ps+ P;

l'ng + H2 > 2P4

nP; + H, < nPg + P,
nP;+ H, & Ps+ P,

nP;+ H, < P4+ P;

nPg+ H, < Ps+ P,

nPs+ H, < P, + P,

nP¢ + H, < 2P;

Py, + H, <> 1Pg +P,

iP9+ + Hz g 1P7 + P2

1Po; + H, < 1P¢ + P3
1Py, + Hy <> Ps+Py
iPg + H, <> iP; + P,
iPg + Hy <> iPg + P,
iPg + H, <> Ps + P;
iPg + H, <> 2P,

iP;+ H; <> 1Ps + P,
iP;+H, & Ps+ P,
iP;+H,; <> P, + Py
iP¢ + Hy <> Ps + P,
iP¢+H, < P4+ Py

iP6 + H2 <> 2P3

Izraz za konstantu ravnoteze reakcije date jednac¢inom (3.76) opisan je jednac¢inom :

cla dla

Kk =% "%
. bla

a, ag

(3.77)

gde su: K - konstanta ravnoteze, a a4, as, ac, 1 ap - aktivnosti reaktanata i proizvoda.

Aktivnost reaktanata i proizvoda moze se izraziti preko koeficijenata aktivnosti i

parcijalnih pritisaka :

ai:7iP

(3.78)

gde su: y; - koeficijent aktivnosti (Pa) komponente i, a P; - parcijalni pritisak komponente i

(Pa).

Sada se konstanta ravnoteze moze izraziti jednac¢inom :

cla dla cla d/a
K:7c e _Pc Py

Vavs' BB
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gde su: K, - konstanta ravnoteze koeficijenata aktivnosti (Pa)", a K, - konstanta ravnoteze
pritiska (Pa)™.
Vrednost konstante ravnoteze moze se odrediti korisS¢enjem jednacine :

RTIn(K)=-AG =—(AH —TAS) (3.80)

gde su: AG - slobodna molarna Gibs-ova energija gasne smeSe (J/kmol), AH — molarna
entalpija gasne smeSe (J/kmol), temperatura (K) , a AS — molarna entropija gasne smese
(J/kmol-K).

U ovom radu pretpostavljeno je da se gasovita smeSa moze opisati kao idealan gas,
tako da je ravnotezna konstanta koeficijenata aktivnosti ima jedini¢nu vrednost, odnosno
numericka vrednost konstante ravnoteze jednaka je vrednosti ravnotezne konstante pritiska
(K,). Ravnotezna konstanta pritiska zavisi samo od temperature sistema. Temperaturna

zavisnost moze se odrediti preko van’t Hoff —ovog izraza datog jednacinom ( [77]:

T
AH, (T,)+ | C,(T)dT
dan_AHRX(T) Rf( R) %[ P( )

- - 3.81
dT R-T? RT? (3-81)

gde su: AH,, (T )- toplota reakcije na temperaturi sistema 7 (J/kmol), AHI‘;(TR) - toplota

reakcije na referentnoj temperaturi 7 (J/kmol), a C, - toplotni kapacitet reakcione smeSe
(J/kmol/K).

Integraljenjem jednacine (3.81), uz pretpostavku da se promena toplotnog kapaciteta
sa temperaturom moze zanemariti, konstanta ravnoteze za bilo koju temperaturu moze se

odrediti iz izraza:

K(7) :K(n)exp{AHRxT(TR)(%_%H (3.82)
gde je: T temperatura na kojoj je odredena konstanta ravnoteze (K), koja je u ovom slucaju
jednaka standardnoj temperaturi procesa katalitickog reforminga benzina.

U Tabeli 3.9 prikazane su vrednosti ravnoteznih konstanti reakcija u procesu
katalitickog reforminga benzina.

U reakcijama katalitickog reforminga benzina selektivnost se znac¢ajno menja izmedu
molekula sa Sest, sedam i osam C- atoma iste molekulske klase, dok se selektivnost molekula
koji imaju viSe od osam C-atoma ne menja znacajno. Kugelman [35] smatra da je ovo
posledica sli¢nosti u reakcijama aromatizacije. Svi do sada objavljeni matematicki modeli

[13,19,58,59,60-68] pretpostavljaju da su energije aktivacije identi¢ne za sve reakcije iste
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reakcione klase. Medutim, s obzirom na vrednosti energije aktivacije koje su objavljene u

radovima Froment-a i saradnika [13,71] ova pretpostavka u ovom radu nije usvojena.

Froment 1 saradnici [13] su eksperimentalno odredili energije aktivacije za reakcije koje se

deSavaju u procesu kataliticCkog reforminga benzina koriste¢i u eksperimentima samo

ugljovodonike sa Sest C-atoma. Takode, odredili su i energije aktivacije za reakcije

katalitickog reforminga benzina za jedinjenja sa sedam C-atoma. Uporedivanjem vrednosti

energija aktivacije do kojih su dosli Froment i1 saradnici (Tabela 3.10), dolazi se do zakljucka

da se dobijene vrednosti energije aktivacije za jedinjenja sa Sest i sedam C- atoma dosta

razlikuju za istu reakcionu klasu, osim za reakcije krekovanja.

Tabela 3.9 Konstante hemijske ravnoteze

Reakcije Kp (773.15 K) Jedinica | 4H, (kJ/kmol)
Ng>Agt+3H, 70437.3086 atm’ 206042.8285
N7>A;+3H, 1706326.1 atm’ 201731.7124
Ng>Ag+3H, 8476751.35 atm’ 203344.2951
Nos>Ag,+3H, 32511972.7 atm’ 191182.0506
nPg>iPg 1.02320227 - -7220.540362
nP;<>iP; 0.76284955 - -6180.398136
nPg<>iPy 0.70367737 - -7435.462647
nPy,«>iPy. 1.10748818 - -6433.832538
nPg>Ng+H, 1.29261336 atm 59983.67257
nP;N;+H, 1.39141946 atm 51244.76956
nPg>Ngt+H, 0.8704456 atm 39116.44748
nPy, N, +H, 0.75853236 atm 42850.52429
iPge>Ng+H, 1.2369953 atm 46551.90986
iPg,>No.+H, 0.68491238 atm 49284.35707

Tabela 3.10 Uporedni prikaz eksperimentalno odredenih vrednosti energija aktivacije (E,)

Vrsta reakcije | Dehidrogenovanje Izomerizacija Dehidrociklizacija Krekovanje
Referenca [13] [71] [13] [71] [13] [71] [13] [71]
Ea (kJ/mol) - 42.6 154.3 87.75 291.3 256.4 259.8 256.4

Kako bi u matematicki model ukljucili navedenu karakteristiku sistema, energije

aktivacije su tretirane zasebno za razliite reakcione 1 molekulske klase, §to je tokom izrade

rada detaljno i razmatrano [78]. Energije aktivacije povratnih reakcija definisane su prema

vrsti reakcija i prema broju C-atoma komponenata koje ucestvuju u reakcijama. S obzirom,
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da se selektivnost ne menja znacajno kod komponenata koje imaju osam 1 vise ugljenikovih
atoma [35], a koji ucestvuju u reakcijama iste vrste, pretpostavljeno je da su energije
aktivacije identi¢ne za istu vrstu reakcije. Za nepovratne reakcije krekovanja pretpostavljeno
je da sve reakcije imaju istu vrednost energije aktivacije.

Za sve reakcije koje se odvijaju u procesu katalitickog reforminga benzina je
pretpostavljeno da su elementarne i da su u funkciji od parcijalnih pritisaka komponenata,
koje ucCestvuju u reakciji. Takode, reakcije dehidrogenovanja, izomerizacije i
dehidrociklizacije tretirane su kao povratne hemijske reakcije, dok su reakcije krekovanja
tretirane kao nepovratne reakcije.

U Tabeli 3.11 prikazani su izrazi za brzinu reakcija koje se odvijaju u procesu

katalitickog reforminga benzina.

Tabela 3.11 Brzine reakcija za proces katalitickog reforminga benzina

Vrsta reakcije Brzina Reakcije
3
Dehid i _ i p P b
chidrogenovanje rdehidrogenavanje - e N, K
eq
P
L _ —E,/RT iP,
IzomerlzaCI_]a }/;‘zomerizacija =4-e Bz]—'; -
K
eq
_ 4.oERT| p _PNX 'PHz
rdehidmciklizac(/a - e nP,
Ke
q
Dehidriciklizacija
—f.o BT p PNX 'PHz
rdehidrociklizacija - e iP,
E Ke
q
_E,/RT
r;'zamerizac[/'a =4-e ])nPX PHZ
Krekovanje
—E,/RT
’/;zomerizac[ju =4 BR ) PHZ

3.3.1.2 Model reaktora

Reakcije u procesu katalitiCkog reforminga benzina odvijaju se u cevnim reaktorima,
koji se na osnovu pravca ulaska Sarze u reaktor mogu podeliti u dva tipa: aksijalni i radijalni
(Slika 3.4). U aksijalnom tipu reaktora (Slika 3.4a) reakciona smeSa se krece paralelno sa
pravcem ose simetrije (aksijalan pravac). Za ovaj tip reaktora karakteristiCan je veliki pad

pritiska [7], zbog Cega su oni 1 zamenjeni efikasnijim radijalnim reaktorima (Slika 3.4b).
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Radijalni reaktori sastavljeni su od dva koaksijalno postavljena cilindra i za njih je
karakteristi¢an veoma mali pad pritiska. Takode, kod radijalnog tipa reaktora odnos pre¢nika
prema duZzini reaktora je vec¢i od 5 [7].

Bez obzira da li je u pitanju aksijalni ili radijalni tip, pri modelovanju reaktora u
procesu katalitickog reforminga benzina moZe se pretpostaviti da su disperzioni efekti u
aksijalnom i radijalnom pravcu zanemarljivi. Ova pretpostavka se opravdava ¢injenicom da je
precnik reaktora mnogo veci od precnika Cestice katalizatora [79]. Efekti vezani za difuziju
reaktanata u Cesticu katalizatora grupisani su zajedno sa pravim kinetickim parametrima.
Takode, nema razmene toplote izmedu gasa unutar reaktora i okoline tj. reaktor radi u

adijabatskom rezimu.

a) b)
. /\ .
I
N
\*/
4
Fulaz / Fiaz R
\\‘:/
=~ 1 ™
it — A EEEN
7 N
v | A
|
A
Fula

Slika 3.4 Sematski prikaz cevnih reaktora: a) aksijalni; b) radijalni

1z svega navedenog, reaktor se moze matematicki opisati kao adijabatski idealni cevni

reaktor:

e Maseni bilans:

ﬂ:ri (3.83)
aw
e Energetski bilans
dw Y F,-C,,

gde su: F; - molski protok komponente i (kmol/h), W - masa katalizatora (kg), ; - ukupna
brzina reagovanja komponente i (kmol/kg..-h), 4Hj; - toplota formiranja komponente i na
temperaturi reakcije (J/kmol), a C,,; - toplotni kapacitet komponente i (J/kmol-K).
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3.3.1.3 Planiranje i izvodenje eksperimenta

Kvalitet modela uglavnom zavisi od preciznosti kojom su odredeni parametri modela,
dok su numericke vrednosti parametara modela funkcije kvaliteta podataka dobijenih u
eksperimentu. Zbog toga, u cilju dobijanja Sto preciznije vrednosti promenljivih koje se
koriste za uskladivanje modela sa eksperimentalnim podacima, planiranje eksperimenta je
1zuzetno vazno.

Industrijski eksperiment je izvrSen u postrojenju Platforminga S-300 Rafinerije Nafte
Pancevo za potrebe projekta [42] prema metodologiji predlozenoj u literaturi [80]. Procesne
veli¢ine, kao §to su temperatura na ulazima i izlazima iz reaktora, pad pritiska u reaktorima i
pecima, zapreminski protoci Sarze, recikl gas kao i protok reformata, dobijeni su o¢itavanjem
sa mernih instrumenata na samom postrojenju.

Sematski prikaz postrojenja, kao i merna mesta sa kojih su oditavani procesni
parametri prikazani su na slici 3.5.

Posmatrani proces katalitickog reforminga benzina, prikazan na Slici 3.5, sastavljen je
od tri adijabatska reaktora sa pe¢ima izmedu njih. Industrijski eksperiment je dizajniran tako
da se ulazna temperatura u svaki od reaktora menja jedna za drugom. Posle svake promene
temperature, 24 Casa se vrsi merenje sastava i procesnih veli¢ina. Zapreminski protok na vrhu
i dnu kolone (DA-302), kao i recikl gasa na izlasku iz kompresora (GB-302) nije stalan, ve¢
fluktuira oko stacionarnog stanja. S obzirom na ovu Ccinjenicu, vrednosti navedenih
zapreminskih protoka odredene su kao srednje vrednosti protoka ocitane na mernim
uredajima na svaki minut, zatim 15 min pre uzimanja uzorka Sarze, reformata i gasa, kao i 15
min posle. Na ovaj nacin odredena je srednja vrednost protoka, koja je u proracunima
usvojena kao stacionarna vrednost. Merenja su vrSena u intervalu od sedam dana, odnosno u
periodu za koji se smatra da je aktivnost katalizatora konstantna. Uzorkovanje Sarze,
reformata 1 gasa je izvrSeno na mernim mestima prikazanim na Slici 3.5. Nakon toga, uzorci
Sarze i reformata su analizirani u Laboratoriji Rafinerije Nafte Pancevo, koriS¢enjem metode
gasne hromatografije ASTM D5134 (,,PIONA®) [32] i ASTM D6839 [81]. Metoda ASTM
D6839 prikazuje sastav po realnim jedinjenjima, medutim izvestan broj jedinjenja koji se
nalazi u SarZi i reformatu ostaje neidentifikovan. Ova metoda je koriS¢ena da bi se proverili
rezultati dobijeni ,,PIONA* analizom. Za sve operativne uslove posmatrana su po tri seta
uzorka, koji su obradeni u industrijskom eksperimentu.

Bez obzira na procedure koje su preduzete da bi se osigurao kvalitet industrijskog

eksperimenta, dobijene podatke potrebno je potvrditi kako bi se iskoristili za uskladivanje
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modela sa eksperimentalnim rezultatima. Za verifikovanje podataka koriS¢ene su sledece
veli¢ine: relativna greSka ukupnog masenog bilansa i relativna greSska masenog bilansa
vodonika.

Relativna greSka masenog bilansa definisana je relacijom:
Nulaz Nizluz
2m| =l am
i=1 ulaz j=1

Nulaz
Z m;
i=l ulaz

gde su: m - maseni protok (kg/h), N, - broj ulaza, a N, - broj izlaza iz sistema.

Err, % = ez 510 (3.85)

Ako je relativna greska u materijalnom bilansu preko +1 masenih % rezultati
eksperimenta nisu prihvatljivi za odredivanje parametra modela.
Relativna greSka masenog bilansa vodonika definisana je relacijom :

i J=1

o]

i=1

Err, % =

ez 5 100 (3.86)

gde su: m(H;) -ukupan maseni protok vodonika (kg/hr), N, - broj ulaza, a N, - broj izlaza
iz sistema.

Relativna greSka u materijalnom bilansu vodonika ne bi trebalo da bude ve¢a od +0.5
masenih %. Greska veca od + 0.5 masenih % ukazuje na gresku u odredivanju protoka gasa iz
separatora ili na loSu analizu sastava jedne ili viSe struja, tako da dobijene vrednosti nisu
prihvatljive za odredivanje parametara modela.

Vrednosti sastava, zapreminskog protoka Sarze, recikl gasa, protoka sa dna i vrha
kolone za stabilizaciju (DA-302) odredene su eksperimentalno. Medutim, vrednosti
zapreminskog protoka gasne i teCne faze iz separatora (FA- 304), kao 1 zapreminskog protoka
gasa bogatog vodonikom (struja 8) nisu poznate. Ove vrednosti su dobijene indirektno preko
navedenih poznatih veli¢ina. Svi eksperimentalni zapreminski protoci su dati prema
normalnim uslovima pritiska i temperature. Vrednost zapreminskog protoka tecnosti iz
separatora odredena je sumiranjem zapreminskih protoka na vrhu i dnu kolone. Vrednost

molskog protoka odredena je na osnovu relacije :
. Ncomp X
Fy, =V, Zj (3.87)
i=1 Y

gde su: F;; - molski protok (kmol/h, struja 12, Slika 3.5), ¥V, - zapreminski protok (m’/h,
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struja 12, Slika 3.5), v; -molarna zapremina komponente i (m’/kmol), x; - molski udeo

komponente 7, a Neomp - broj komponenata.
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Slika 3.5 Sematski prikaz semi-regenerativnog procesa i mernih mesta (sa x su
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Eksperimentalno odredene vrednosti sastava na dnu separatora (FA-304), kao i
zapreminskog protoka i sastava na vrhu i dnu kolone (DA-302) su proverene uporedivanjem
molskih protoka komponenata na dnu separatora sa sumom molskih protoka komponenata na
vrhu 1 dnu kolone. Molski protoci za struje na vrhu i dnu kolone odredeni su koris¢enjem
izraza koji su identi¢ni relaciji (3.87). Molski protoci pojedinih komponenata definisani su
kao proizvodi molskih udela komponente i odredenog molskog protoka struje (F; = x;°F).
Relativna greSka izmedu vrednosti molskih protoka pojedina¢nih komponenata je data

1zrazom:

(ErrF )i%:%xloo (3.88)

Ako je relativna greska za bilo koju komponentu veca od +1%, merenje se odbacuje
kao nepouzdano.

Nakon odredivanja molskih protoka gasne i te¢ne faze na izlazu iz separatora,
pristupa se verifikaciji ostalih eksperimentalnih podataka primenom relacija (3.85) 1 (3.86).

Podaci dobijeni u industrijskom eksperimentu za sastav Sarze, gasne faze na izlasku
iz separatora kao 1 dobijenog reformata, dati su u Tabeli 3.12. Vrednosti pritisaka i
temperatura dati su u Tabeli 3.13. Vrednosti protoka, kao i karakteristike sistema zasti¢eni su

od strane Rafinerije Nafte Pancevo i nisu prikazani u ovoj tezi.

Tabela 3.12 Sastav sarze izrazen u zapreminskim udelima

Komponente Saria Reformat Gas
H, 0.00% 0.00% 71.47%
P, 0.00% 0.00% 12.44%
P, 0.00% 0.00% 7.09%
Ps 0.00% 0.00% 4.66%
P, 0.00% 0.00% 2.95%
Ps 0.73% 0.00% 1.40%
nPg 4.81% 6.03% 0.00%
nP; 5.42% 2.52% 0.00%
nPg 4.73% 0.63% 0.00%

nPy, 14.28% 0.32% 0.00%
iPg 4.45% 14.10% 0.00%
iP; 5.26% 9.01% 0.00%
iPg 5.77% 3.21% 0.00%
iPg, 11.05% 0.49% 0.00%
Ne 4.14% 0.69% 0.00%
N5 7.84% 0.59% 0.00%
Ns 7.38% 0.28% 0.00%
No+ 15.84% 0.09% 0.00%
Ag 0.44% 4.26% 0.00%
A 1.48% 14.54% 0.00%
Ag 2.42% 19.00% 0.00%
Agy 3.94% 24.23% 0.00%
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Tabela 3.13 Eksperimentalne vrednosti pritisaka i temperature

Struja Merno mesto Temperatura, °C Pritisak, bar
Sarza 0 100 30
Razmenjivaé 1/11 356/426 30/23
Procesna pec-1 2 489 29.8
Izlaz Reaktor-1 3 434 29.2
Procesna pec-2 4 489 29.0
Izlaz Reaktor-2 5 468 28.7
Procesna pe¢-3 6 490 28.5
Izlaz Reaktor-3 7 486 26
Separator 10 24 23

3.3.2 Primena numerickih postupaka
U ovom delu teze dat je numericki pristup, kojim su odredeni parametri kinetickog
modela. Takode, opisane su modifikacije koje je neophodno bilo uvesti u standardne

optimizacione metode, kako bi se obezbedila konvergencija modela.

3.3.2.1 Definisanje modela

Maseni 1 energetski bilansi reaktora, dati jednacinama (3.83) i (3.84), zajedno sa
izrazima za brzinu reakcija (Tabela 3.11), formiraju sistem obic¢nih diferencijalnih jednacina
koji se moze opisati izrazima:

dx(w)
aw

f(x(w),0) X (W,)=X, (3.89a)

Y=C-X(W) (3.89b)
gde su: 9=[6’1,92,...,0p]T- p dimenzioni vektor parametra Cije se numericke vrednosti

odreduju, X :[xl,xz,...,xn]T— n dimenzioni vektor procesnih veli¢ina (molski protoci
komponenata, temperature reakcione smese), X, n-dimenzioni vektor pocetnih uslova
procesnih veli¢ina (ulazni molski protoci, temperature reakcione smese) ¢ije su vrednosti
poznate, f =[f;, fys-r /] - n dimenzioni vektor funkcije, ¥ =[y,,1,,...,,,] - m dimenzioni

vektor izlaznih promenljivih ¢ije su vrednosti eksperimentalno izmerene, a C - m Xn matrica,
koja ukazuje na procesne veli¢ine koje su izmerene eksperimentalno.

Eksperimentalni podaci su dostupni kao merenja izlaznih promenljivih u funkciji

mase katalizatora, npr. [}i,m], i=1,...,N, gde je ;i- eksperimentalno odredene vrednosti
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izlaznih promenjivih za odredenu masu katalizatora W, Funkcija cilja za odredivanje
parametara kinetickog modela definisana je u matri¢noj formi:

d)(@):i[}i—Y(Wi,ﬁ)]T 0 »,~Y(W,,0)] - min (3.90)

i=1
gde je: O; - inverzna matrica kovarijanse.

Funkecija cilja se moze izraziti i u eksplicitnoj formi

~ 2
NV, NM;; — V..
()= i z(ya—zy"‘) — min (3.91)
i=l j=1 k=1 ijk

gde su: 0 - set parametara koji se odreduju i koji su subjekt ogranicenja 8° < 6 < 6, N - broj
izvrSenih merenja, NV; - broj izmerenih vrednosti promenljivih u i-tom eksperimentu, NM;; -

broj merenja promenljive veli¢ine j u i-tom eksperimentu, cjjx - standardna devijacija k-tog

merenja promenljive veli¢ine j u eksperimentu i, y k-to merenje promenljive veliCine j u
ijk

eksperimentu i, a y;, k-ta vrednost promenljive veli¢ine j za eksperiment i.

3.3.2.2 Odredivanje parametra modela

Minimizacija funkcije cilja CD(@) moze se izvrsiti bilo kojom optimizacionom
metodom, medutim posto je za odredivanje funkcije cilja potrebno integraljenje jednacina,
kojima su opisane promene procesnih veli¢ina, u literaturi se preporucuje algoritam sa
kvadratnom konvergencijom (,,quadratically convergent®) [82, 83].

Prema istrazivanjima Englezos-a [83], najprikladnija metoda za odredivanje
parametra modela u slucajevima kada je sistem definisan obi¢nim diferencijalnim
jednaCinama je Gauss-Newton-ova metoda. Problem koji se javlja kod primene Gauss-
Newton-ove metode, proracun konvergira sporo ili ¢ak divergira u slucaju kada su prve
pretpostavke vrednosti parametara daleko od optimalnih vrednosti [83]. S obzirom, da se
parametri u predlozenom modelu krecu u Sirokom opsegu, Gauss-Newton-ova metoda nije
prikladna za reSavanje datog problema.

Za odredivanje parametara modela u ovoj disertaciji koriS¢ena je Levenberg-
Marquardt-ova (LM) metoda [84-86], koja predstavlja kombinaciju dve metode: najstrmijeg
spusta ,,steepest descent™ i Gauss-Newton metode. Kada je trenutna vrednost funkcije cilja
daleko od minimalne vrednosti, metoda se ponasa kao metoda najstrmijeg spusta, dok kada je

vrednost funkcije cilja blizu minimuma, metoda se ponasa kao Gauss-Newton-ova metoda.
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Matematicka formulacija Levenberg-Marquardt-ove metode za dati problem mozZe se opisati
na sledeéi nadin: ako se pretpostavi da je vrednost nepoznatog parametra 8 poznata u j-toj
iteraciji 1 ako se vektor izlaznih promenljivih linearizuje oko 6% koris¢enjem Taylor-ove

aproksimacije, sa zanemarivanjem ¢lanova viseg reda izvodi se:
(741 N, [OY] AU
y(w,6"") =y (w,0")+ —5 |20 (3.92)

U ovom slucaju odnos izmedu vektora izlaznih promenljivih i procesnih promenljivih

je linearan (Y=C"-X), tako da jednacina (3.92) postaje:

Y(VK,H(-’+1)):C-X(VK,H("))+C(82(9T lAH(m) (3.93)

Model koji je razvijen tokom istrazivanja definisan je u obliku sistema obi¢nih
diferencijalnih (SOD) jednagina. Matrica G(6) = (6X'/20)" data u jednacini (3.93) definisana
je preko sistema obi¢nih diferencijalnih jednacina, a njene vrednosti se odreduju simultanim
reSavanjem sa sistemom obi¢nih diferencijalnih jednacina kojima je opisan model. Sistem
obi¢nih diferencijalnih jednacCina za G(6@), dobija se diferenciranjem jednacine (3.89a) u

odnosu na parametar 6:

o(dx\ @
%(Wj:%(f()()ﬁ) (3.94)

Promenom redosleda diferencijacije na levoj strani jednacine (3.94) i implicitnim

diferenciranjem desne strane izvodi se da je:
d(a Y | _(gTY (&) (oY (3.95)
daw |\ 06 ox ) \ 06 00 '

4G(") =[8ij G(W)+££] (3.96)
aw | ox 00

ili

Pocetni uslov za G(W;) se dobija diferenciranjem pocetnog uslova X(W;) =X, u
odnosu na 6. Posto je pocetni uslov procesne promenljive nezavisan od vrednosti parametara,
izvodi se da je:

G(W,)=0 (3.97)

Matricna diferencijalna jednaina prikazana jednacinom (3.96) daje set od nxp

diferencijalnih jednacina. Nakon izraCunavanja numeri¢kih vrednosti matrice G(W),
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numericke vrednosti izlazne promenljive Y(W,6) se odreduju iz jednacine (3.93). Zamenom
vrednosti izlazne promenljive u funkciju cilja @(6) i uz koriséenje uslova stabilnosti
0D(7")1660 =0 izvodi se linerana jedna&ina:
(4+7°1)A6"") =b (3.98)
gde su: AziGT(VK)CTQiCG(VK), bzﬁ:GT(Wi)CTQi [y, -Cx(W,0)], ¥ - mala
P P
pozitivna vrednost, a / - jediniCna matrica.

Resavanjem jednacine 3.98, dobijaju se numeri¢ke vrednosti za pravac pretrage
407" tako da vrednosti parametara za j+1 iteraciju odreduju preko jednacine:
0V =Y + un g (3.99)
gde je: p- inkrement (0<p<l).
Vrednost inkrementa se odreduje koriS¢enjem metode polovljenja, tako Sto se krece

od vrednosti u=1 i vrednosti ¢ se smanjuje dok numericka vrednost funkcije cilja u j+/

iteraciji ne bude manja od vrednosti funkcije cilja u j-tog iteraciji:
cD(e“) NN ) < cD(e(f)) (3.100)

Razvijeni kineticki model zajedno sa modelom za aksijalni cevni reaktor obrazuju
model sastavljen od sistema obi¢nih diferencijalnih jednacina sa 53 nepoznata parametra koje
je potrebno odrediti. Nepoznati parametri su vrednosti predeksponencijalnih ¢lanova kao i
vrednosti energija aktivacije koji se nalaze u izrazima za brzinu reakcije (Tabela 3.11). Za
dati sistem je karakteristicno da se numericke vrednosti parametra razlikuju za nekoliko
redova veli¢ina, za razliCite vrste reakcije 1 za razliCite reaktante, $to negativno uti¢e na
konvergenciju Levenberg-Marquardt-ovog algoritma, pre svega na odredivanje numericke
vrednosti Jacobian-ove matrice, kao i na odredivanje vrednosti inkrementa u. Prvi izvod
(gradijent) po parametru uobicajeno se aproksimira centralnom kona¢nom razlikom:

| _f(0+26)-1(0-A0)
a9, 20,

(3.101)

gde je: 460 - skalarna veli¢ina.

U prakti¢nim prora¢unima velika paznja treba da se obrati na vrednost 46, jer ako je
A6 vrednost isuvise mala, razlika izmedu vrednosti funkcije odredene u tackama (6+46,) i (6-
46;), moze biti isuviSe mala tako da greSka zaokruzivanja (,,numerical round-off error“) moze

biti dominantna pri proracunu gradijenta. U suprotnom, ako je 46 isuvise veliko, greska
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odbacivanja (,,truncation error*) moze biti dominantna u odredivanju vrednosti gradijenta.
Najbolji na¢in da se prevazidu navedeni problemi je svodenje parametara na sli¢ne opsege,
Sto se moze uraditi uvodenjem tzv. redukovanih parametara, definisanih na slede¢i nacin:

0

m:j- (3.102)

J

gde su: 6, - prava vrednost parametra koji treba odrediti, d; - parametar redukcije koji za

odredene klase reakcija ima karakteristicnu vrednost, a koja se moze odrediti iz vrednosti

gornje 1 donje granice parametra, a €, - redukovana vrednost parametra.

U jednacinama modela, parametar 6, se zamenjuje izrazom @,-d ;. Primenom metode

za odredivanje parametara odreduje se vrednost parametra &;. Uvodenjem redukovanih

parametara opsezi u kojima se nalaze vrednosti parametra se pomeraju, pa dolazi do njihovog
preklapanja. Na primer, prava vrednost energija aktivacije se krece u opsegu od 40 000 do
300 000 kJ/kmol za sve reakcione klase, dok se vrednost predeksponencijalnog ¢lana krece u
opsegu od 10°do 10" za reakcije krekovanja. Ako se uvede parametar redukcije koji bi za
energiju aktivacije iznosio 10°, a za predeksponencijalni faktor 107, redukovani parametar
koji bi se koristio u Levenberg-Marquardt-ovom algoritmu bi se kretao u opsegu od 0.04-0.3
za energiju aktivacije, odnosno 107-10% za predeksponencijalni &lan. Tada bi se intervali
preklopili, $to bi znacajnije olakSalo izraCunavanje vrednosti elemenata Jacobian-ove matrice,
Sto za posledicu ima znacajno povecanje brzine proracuna, kao i smanjenje uticaja greSke
zaokruzivanja 1 odbacivanja. Uvodenje redukovanih parametara olakSava pronalazenje
optimalne vrednosti inkrementa (n) u Levenberg-Marquardt-ovoj metodi, Sto takode
znacajnije povecanje brzine proracuna. Intervali u kojima se krecu energije aktivacije (Tabela
3.14), kao i predekspenencijalni ¢lanovi preuzeti su iz literature [13,23,53,61-64,71].
Vrednosti parametra redukcije d; odredeni su primenom geometrijske sredine na granicne

vrednosti parametara.
1
¢=@P$y5 (3.103)

Velika osetljivost numeri¢kog sistema na promenu temperature je jo$ jedan problem
koji se pojavio tokom odredivanja parametara. Naime, ako su vrednosti energija aktivacije

isuvise daleko od optimalnih vrednosti, numericki sistem pokazuje izrazitu nestabilnost.
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Tabela 3.14 Granicne vrednosti parametara

A donja Agornja E adonja E agornja

(kmol/kg.../Pa/s) (kmol/kg.../Pa/s) (kJ/mol) (kJ/mol)
N, < A+3H, 0 10 42 130
nPx & iPy 10° 10° 160 300
nP, > N +H, 107 10° 180 300
nP, + H, < nP, +P, 10° 10° 165 260
iP, + H, < iP, +P, 10°¢ 10° 165 260

Da bi sistem postao manje osetljiv na pocetne pretpostavke, parametri su prvo
odredeni uz pretpostavku da je temperaturni profil poznat, tako da je energetski bilans
reaktora zamenjen relacijom temperatura — masa katalizatora. Na osnovu literature u kojoj je
razmatran proces katalitickog reforminga benzina [20,21,23,53,61-64], zakljueno je da

temperatura u adijabatskim reaktorima opada eksponencijalno , $to je definisano jednacinom:

Ti+1
h{ - ]:a-W+b (3.104)

Vrednosti nepoznatih parametra a 1 b su odredeni koriS¢enjem ulaznih 1 izlaznih
temperatura reaktora, kao i pretpostavke da temperatura opada za 50% u prvoj petini
reaktora. Nakon odredivanja pocetnih vrednosti parametra sa pretpostavljenim temperaturnim
profilom, dalja promena vrednosti parametra odredena je uklju¢ivanjem i energetskog
bilansa.

Parametri modela koje je potrebno odrediti su predeksponencijalni faktori za 42
reakcije kojima je opisana kinetika procesa, kao i vrednosti 11 energija aktivacija (tri za
reakcije dehidrogenovanja, tri za reakcije izomerizacije, Cetiri za reakcije dehidrociklizacije i
jedna za reakciju krekovanja). Vrednosti parametra za razvijeni kineticki model prikazane su

u Tabeli 3.15.

Tabela 3.15 Vrednosti parametara modela

Dehidrogenovanje A (kmol/kg../Pa/s) Ea (kJ/mol)

Ng < A¢t3H, 2.74E+01 (= 1.64E+00) 126.12 (+ 7.56)
N; < A;+3H, 3.34E+00 (+ 2.00E-01) 124.74 (+ 7.48)
N <> Ag+3H, 6.62E+01 (£ 3.97E+00) 121.62 (+7.29)
Nos <> Ag+3H; 7.01E+01 (+ 4.20E+00) 121.62 (+7.29)
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Nastavak Tabele 3.15

Izomerizacija

IlP6 A 1P6
IlP7 A 1P7
Ing A 1P3

nPy, <> 1Py,

9.82E-05 (+ 5.89E-06)
3.61E-02 (£ 2.17E-03)
7.40E-02 (+ 4.44E-03)
4.02E-01 (= 2.41E-02)

179.43 (+ 10.76)
167.47 (+ 10.05)
168.48 (+ 10.11)
168.48 (+ 10.11)

Dehidrociklizacija

nPg < NgtH,
nP; < N;+H,
nPg <> Ngt+H,
nPy; <> No.+H,
iPg <> NgtH,

iPg; <> No.+H,

6.72E+00 (= 4.03E-01)
1.38E+02 (+ 8.26E+00)
1.51E+02 (x 9.08E+00)
1.88E+02 (+ 1.13E+01)
8.59E-01 (+ 5.16E-02)
1.16E+00 (+ 6.98E-02)

188.31 (+ 11.30)
188.70 ( 11.32)
188.38 ( 11.31)
188.38 (& 11.30)
194.99 (+ 11.70)
194.99 (+ 11.70)

Krekovanje

A (kmol/kg../Pa’/s)

Ea (kJ/mol)

nPy+ H, <> nPg +P;
nPy + Hy <> nP; + P,
nPy + Hy <> nPg + P3
nPy + H, & Ps+Py4
nPg + H, & nP; + P,
nPg + Hy <> nPg + P,
nPg +H, & Ps+P;
nPs +H, & 2P,

nP; + H, <> nPg+ P,
nP;+ H, & Ps+ P,
nP;+H, & P, +P;
nPs+H, & Ps + P,
nP¢+H, <Py +P;
nPs + H, < 2P;

iPy + H, <> iPg +P4
iPy + H, & iP;+ P,
iPo+ H; <> iPg + P3
iPy + Hy <> Ps+Py
iPg + H, <> iP; + P,
iPg + Hy <> iPg + P,
iPg+ Hy <> Ps+ P;

3.50E-02 (+ 2.10E-03)
7.86E-06 (£ 4.72E-07)
9.31E-04 (+ 5.59E-05)
1.79E-01 (+ 1.08E-02)
1.00E-06 (£ 5.10E-08)
1.00E-06 (+ 6.00E-08)
1.45E-05 (£ 8.70E-07)
1.23E-05 (+ 7.38E-07)
1.00E-06 (+ 7.08E-08)
3.35E-05 (+ 2.01E-06)
2.43E-06 (+ 1.46E-07)
5.42E-04 (+ 3.25E-05)
1.00E-06 (+ 5.02E-08)
6.38E-03 (+ 3.83E-04)
2.81E-04 (+ 1.69E-05)
1.17E-01 (£ 6.99E-03)
3.61E-02 (£ 2.17E-03)
6.30E-02 (+ 3.78E-03)
1.39E-04 (+ 8.34E-06)
5.64E-03 (+ 3.38E-04)
2.28E-02 (+ 1.37E-03)

23027 (< 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (£ 13.82)
230.27 (£ 13.82)
230.27 (£ 13.82)
230.27 (£ 13.82)
230.27 (£ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
230.27 (+ 13.82)
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Nastavak Tabele 3.15

Dehidrogenovanje A ( kmol/kg../Pa/s) Ea (kJ/mol)

Ng < Agt3H, 2.74E+01 (£ 1.64E+00) 126.12 (£ 7.56)
N, < A+3H, 3.34E+00 (+ 2.00E-01) 124.74 (£ 7.48)
Ng <> Agt3H, 6.62E+01 (+ 3.97E+00) 121.62 (£ 7.29)
Ny <= Ag+3H, 7.01E+01 (+ 4.20E+00) 121.62 (+7.29)

3.3.2.3 Verifikacija i validacija modela

Verifikacija 1 validacija modela je klju¢na faza razvoja modela (Slika 3.2), koja daje
ocenu da li model treba prihvatiti i koje su moguénosti njegove dalje primene.

Verifikacijom modela kontrolise se da li je model korektno isprogramiran, algoritam
odgovarajuc¢e implementiran i da model ne sadrzi programerske greske i propuste.

Validacijom modela kontroliSe se da li model korektno interpretira promene koje se
deSavaju u realnom sistemu. Verifikovanje i validacija razvijenog modela izvedena je
primenom tri kriterijuma, preporucena u literaturi [26, 80]:

(1) statistickom analizom dobijenih parametara,

(i1))  uporedivanjem eksperimentalnih vrednosti sa vrednostima dobijenim
simulacijom pomoc¢u uspostavljenog modela 1

(iii)  studijom osetljivosti modela na promene radnih uslova.

Neophodno je izvrsiti statisticku analizu parametara modela, s obzirom na to da ona
daje kvantitativnu meru kvaliteta modela, ali i informaciju sa kolikom pouzdanos$éu su
parametri odredeni. Opseg u kome se vrednost parametra moze nac¢i sa verovatno¢om od
95%, definisana je slede¢im izrazom:

O [0t (1-,N=N,)-\J9,,0+1,, (1-a,N=N,)-\/3, | (3.105)
gde su: a - nivo Verovatnoée,@ - procenjena vrednost parametra, f,., - referentna vrednost

Student-ove T-raspodele, N - broj merenja, N, - broj parametara, a \/? - aproksimativna

vrednost standardne devijacije parametra.
Vrednosti T-raspodele za parametre za interval pouzdanosti od 95%, mogu se odrediti

pomocu relacije:

‘= (3.106)



Vrednost T-raspodele daje informaciju o preciznosti odredenih parametara u odnosu
na interval pouzdanosti od 95%. Uporedivanjem izracunatih vrednosti T-raspodele sa
referentnim vrednostima (#.) izraCunatih preko statisticke funkcije, dobija se informacija o
preciznosti odredenih parametara. U slu€aju kada je izracunata vrednost T-raspodele ve¢a od
referentne vrednosti, parametri su precizno odredeni, tj. standardna devijacija i interval
pouzdanosti su manji od vrednosti parametra, dok za suprotni slucaj parametri nisu dobro
odredeni. U Tabeli 3.15 date su vrednosti intervala pouzdanosti parametara od 95% zajedno
sa vrednostima odredenih parametara. Za sve parametre zadovoljen je uslov da je izraCunata
vrednost T-raspodele vec¢a od referentne vrednosti parametra (¢>t..), Sto navodi na zakljucak
da su oni precizno odredeni.

Slede¢i kriterijum koji je primenjen za verifikovanje 1 validaciju modela je
uporedivanje rezultata cetiri nezavisna seta eksperimentalnih podataka sa rezultatima
dobijenih simulacijom. Simulacija je izvedena tako S$to je kineticki model ugraden u
celokupan model za proces katalitickog reforminga benzina (Slika 3.5). U delu 3.2 ovog
poglavlja ustanovljeno je da Soave-ova jednaCina stanja najbolje opisuje ravnotezu para-
te€nost u procesu katalitiCkog reforminga benzina, tako da je ova jednacina stanja primenjena
za simulaciju separatora i kolone za stabilizaciju benzina. Proces katalitickog reforminga
benzina simuliran je upotrebom softvera ASPEN Plus [38]. U Tabeli 3.16 dat je uporedni
prikaz sastava reformata dobijen simulacijom i odreden eksperimentalno. Tabela 3.16
ukazuje na to da se vrednosti dobijene simulacijom veoma dobro slazu sa eksperimentalnim
vrednostima.

U Tabeli 3.17 dat je uporedni prikaz sastava gasa dobijenog simulacijom pomocu
uvedenog modela i iz eksperimenta. 1z Tabele 3.17 se vidi da su vrednosti dobijene preko
modela dobro usaglaSene sa eksperimentalnim vrednostima. Jedna od prednosti datog modela
u odnosu na prethodno razvijene modele je da dati model veoma dobro predvida
koncentraciju vodonika i ostalih lakih komponenata koji se nalaze u recikl gasu.

Uporedni prikaz promene temperature duz reaktora dat je u Tabeli 3.18. U ovom
slu¢aju vrednosti dobijene simulacijom takode su veoma dobro usaglasene sa
eksperimentalnim vrednostima.

Na slici 3.6 prikazan je temperaturni profil u odnosu na maseni udeo katalizatora , gde
se vidi znaCajno sniZenje temperature na izlazu iz prvog reaktor. Prikazano snizenje
temperature posledica je trenutnog odvijanja reakcija dehidrogenovanja, koje karakterise jako

izrazena endotermnost i velika brzina reakcije. S obzirom, da je reaktor adijabatski,
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endotermna priroda reakcije dehidrogenovanja dovodu do hladenja reakcione smese, Sto vodi

usporavanju ostalih reakcija, kao i manjoj promeni temperature u ostatku reaktora (Slika 3.6).

Ukupna promena temperature u prvom reaktoru je oko 53°C, tako da je potrebno zagrejati

reakcionu smesu pre ulaska u drugi reaktor, kako bi se postigla optimalna radna temperatura.

Tabela 3.16 Eksperimentalne i izracunate vrednosti sastava reformata u mol%

Set -1 Set-2 Set-3 Set-4
Komponenta | Exper. Cal. Exper. Cal. Exper. Cal. Exper. Cal..
nPg 6.03% 5.95% 6.54% 6.36% 6.37% 6.71% 6.63% 6.66%
nP, 2.52% 2.56% 2.48% 2.58% 2.60% 2.53% 2.54% 2.50%
nPyg 0.63% 0.64% 0.58% 0.61% 0.67% 0.63% 0.61% 0.58%
nPy; 0.32% 0.39% 0.31% 0.38% 0.32% 0.40% 0.31% 0.35%
iPs 14.10%  14.19% | 15.57% 15.36% | 15.50% 15.57% | 15.97% 16.18%
iP; 9.01% 9.14% 8.90% 9.30% 9.39% 9.07% 9.14% 9.09%
iPg 3.21% 3.14% 2.92% 3.17% 3.38% 3.11% 3.05% 3.11%
1Po; 0.49% 0.45% 0.51% 0.43% 0.69% 0.45% 0.65% 0.40%
Ng 0.69% 0.67% 0.70% 0.70% 0.68% 0.72% 0.71% 0.69%
N; 0.59% 0.59% 0.57% 0.59% 0.61% 0.58% 0.58% 0.57%
Ng 0.28% 0.26% 0.26% 0.25% 0.28% 0.25% 0.26% 0.24%
No: 0.09% 0.01% 0.08% 0.01% 0.10% 0.01% 0.12% 0.01%
A 4.26% 4.16% 4.37% 4.33% 4.13% 4.29% 4.31% 4.40%
A, 14.54% 14.73% | 14.42% 14.46% | 13.81% 14.07% | 14.02% 14.18%
Ag 19.00%  19.22% | 18.49% 18.51% | 18.00% 18.40% | 18.17% 18.36%
Ag. 24.23%  23.90% | 23.34%  22.95% | 23.46% 23.21% | 22.95% 22.67%
Tabela 3.17 Eksperimentalne i izracunate vrednosti sastava recikl gasa u mol %
Set-1 Set-2 Set-3 Set-4
Komponente Exper. Cal. Exper. Cal. Exper. Cal. Exper. Cal.
H, 71.47%  71.70% | 71.14%  71.51% | 71.40%  71.76% | 70.64%  71.11%
P, 12.44%  11.56% | 12.53%  11.70% | 12.34%  11.42% | 12.85% 11.87%
P, 7.09% 6.92% 7.16% 6.98% 7.04% 6.84% 7.33% 7.07%
P; 4.66% 4.40% 4.70% 4.44% 4.69% 4.45% 4.69% 4.44%
P, 2.95% 3.50% 3.02% 3.49% 3.07% 3.58% 3.01% 3.53%
Ps 1.40% 1.92% 1.44% 1.89% 1.45% 1.96% 1.49% 1.98%
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Tabela 3.18 Eksperimentalne i izracunate vrednosti promene temperature u reaktorima

Set-1 Set-2 Set-3 Set-4
Exper. Cal. Exper. Cal. Exper. Cal. Exper. cal.
AT, 53.0 53.6 53.6 52.9 54.3 53.1 54.6 53.5
AT, 23.6 23.4 222 22.1 242 222 24.0 22.5
AT; 4.6 5.0 3.6 4.8 4.3 4.5 5.1 4.7
Total 81.2 81.9 79.4 79.8 82.8 79.9 83.7 80.6

Nakon prolaska kroz prvu procesnu pec, reakciona smeSa ulazi u drugi reaktor.
Vecina preostalih naftena u drugom reaktoru podleZe reakcijama dehidrogenovanja, Sto
dovodi do ukupnog snizenja temperature od oko 23°C. Reakciona smeSa na izlazu iz drugog
reaktora se ponovo zagreva i upucuje u treci reaktor, u kome je radna temperatura podesena
tako da pospeSuje reakcije dehidrociklizacije, koje spadaju u najpozeljnije reakcije sa
stanovista procesa katalitiCkog reforminga benzina, ali koje su najteze za izvodenje 1 imaju
najmanju brzinu. Reakcije dehidrociklizacije su umereno endotermne, medutim nastali
nafteni se veoma brzo konvertuju u aromate, tako da je ukupan efekat izrazito endoterman.

Opadanje temperature u trecem reaktoru uslovljeno je reakcijama dehidrociklizacije i
dehidrogenacije. Medutim, promena temperature je umerena usled povecane brzine reakcija

krekovanja, koje su po svojoj prirodi egzotermne.
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Slika 3.6 Temperaturni profil u odnosu na maseni udeo katalizatora
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Na Slici 3.7 prikazan je profil promene sastava komponenata u svakom od reaktora.
Slika 3.7 ukazuje da se nafteni veoma brzo konvertuju u aromate, $to je o¢ekivano ponasanje.
Ove reakcije su najbrze u prvim segmentima svakog od reaktora, Sto dovodi do brzog
opadanja temperature zbog endotermne prirode reakcija dehidrogenovanja naftena u aromate
(Slika 3.6). Molski udeli izoparafina smanjuju se polako duz sva tri reaktora, dok normalni
parafini pokazuju vecu aktivnost, tako da vrednosti njihovih molskih udela opadaju znatno
brze od izoparafina. Ovo je takode ocekivano ponaSanje, s obzirom da normalni parafini
izomerizuju veoma brzo u izoparafine, kao i zbog Cinjenice da su mnogo aktivniji u
reakcijama dehidrociklizacije. Profili temperatura i molskih udela se veoma dobro slazu sa

profilima prikazanim u literaturi [20,21,53, 59,62-68].
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Slika 3.7 Koncentracioni profil glavnih komponenata u odnosu na maseni udeo katalizatora

Na Slici 3.8 prikazane su promene zapreminskog prinosa reformata i istrazivackog
oktanskog broja duz svakog od reaktora. Slika 3.8 pokazuje da istrazivacki oktanski broj duz

sistema raste kako prinos reformata opada. Povecanje istrazivaCkog oktanskog broja je
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sinhronizovano sa stvaranjem aromata u reaktorima, s obzirom da nafteni koji imaju mali
istrazivacki oktanski broj, prelaze u odgovarajuc¢i aromat ¢ija je vrednost oktanskog broja
znatno veca (Tabela 2.3). Istrazivacki oktanski broj reakcione smese raste od 56 do 80 u prva
dva reaktora, pre svega zbog konvertovanja naftena u aromate. Medutim, jo§ jedan reaktor je
potreban kako bi se oktanski broj povecao na zahtevanu vrednost od oko 96. Zahtevana
vrednost istrazivackog oktanskog broja se postize konvertovanjem parafina u aromate u
poslednjem reaktoru. Povecanje vrednosti oktanskog broja ostvaruje se 1 reakcijama
krekovanja, ¢ija je uloga da se uklone parafini sa malim oktanskim brojem iz reformata, ali
ovo dovodi do gubitka njegovog prinosa.

Uglavnom sve reakcije u procesu katalitickog reforminga benzina dovode do
smanjenja zapremine ugljovodonika sa Sest 1 viSe C-atoma u odnosu na njihovu zapreminu u
Sarzi. Vrednosti gubitka zapreminskog prinosa reformata u procesu katalitickog reforminga

benzina krece se u granicama od 20 do 30% [7,8].
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Slika 3.8 Promena prinosa reformata i istrazivackog oktanskog broja u odnosu na

maseni udeo katalizatora

Na kraju, primenom studije osetljivosti, kineticki model je testiran za Sirok opseg

operativnih promenljivih, pri ¢emu dobijene rezultate je neophodno analizirati radi
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utvrdivanja da li model daje trendove koji nisu koherentni. S obzirom, da su parametri
kinetickog modela odredeni koris¢enjem eksperimentalnih podataka, koji ne pokrivaju ceo
opseg operativnih uslova, za validaciju kineti¢kog modela bilo je neophodno izvesti studiju
osetljivosti.

Studija osetljivosti je izvedena simulacijom celokupnog modela procesa katalitickog
reforminga benzina (Slika 3.6) pomocu softvera Aspen Plus [38]. Radni uslovi koji su
razmatrani u studiji osetljivosti su: ulazne temperature reakcione smeSe u svaki od reaktora 1
odnosi molskih udela vodonika i ugljovodonika na ulazu u reaktorski sistem (H,/HC). Svaka
od operativnih promenljivih je pojedinacno varirana u oekivanom operativhom opsegu, pri
¢emu su ostale operativne promenljive odrzavane na poc¢etnim vrednostima. Temperature na
ulazu u reaktore varirane su u intervalu od 475 do 515°C, dok se odnos molskih udela
vodonika i ugljovodonika na ulazu u reaktorski sistem kretao od 4 do 9. Promene su pra¢ene
na izlazu iz sistema za sledece zavisne procesne velicine:

a) maseni prinos reformata,

b) istrazivacki oktanski broj,

¢) maseni prinos vodonika i

d) maseni prinos produkata krekovanja (metan, etan, propan, butan, pentan).

Na Slikama 3.9, 3.10 i 3.11 prikazana je promena masenog prinosa reformata,
vodonika 1 produkata krekovanja sa promenom temperatura reakcione smese na ulazu u svaki
od reaktora.

Na slici 3.12 prikazana je promena istrazivatkog oktanskog broja sa promenom
temperature reakcione smese.

Slike (3.9) 1 (3.12) ukazuju na to da istrazivacki oktanski broj raste sa povecanjem
ulazne temperature, dok prinos reformata opada, tj. oktanski broj i prinos reformata se uvek
kreéu u suprotnim pravcima. Ovo ponaSanje je ocCekivano, s obzirom da se povecanjem
temperature ubrzavaju reakcije krekovanja, koje dovode do smanjenja masenog prinosa.
Prikazani odziv sistema je dobro usaglasen sa ponasanjem industrijskog postrojenja [12] i
rezultatima koje su dobili Henningsen i Bundgaard-Nielson [60]. Prinos vodonika je umereno
povecan zbog Cinjenice da se u glavnim reakcijama stvara vodonik. Pove¢anje vodonika u
sistemu negativno uti¢e na prinos reformata, zbog pozitivnog uticaja poveéanja koncentracije

vodonika na odvijanje reakcija krekovanja.
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Slika 3.9 Osetljivost masenog prinosa reformata od ulazne temperature u reaktor
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Slika 3.10 Osetljivost masenog prinosa vodonika od ulazne temperature u reaktor
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Slika 3.11 Osetljivost masenog prinosa produkata krekovanja od ulazne temperature
u reaktor
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temperature u reaktor
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Sa slike (3.9) — (3.12) se vidi da se osetljivost zavisnih promenljivih u odnosu na
promenu ulazne temperature reakcione smese povecava od prvog do poslednjeg reaktora. U
prva dva reaktora uglavnom se odvijaju reakcije dehidrogenovanja naftena, koje vrlo brzo
dospevaju u ravnotezno stanje. Glavni efekat koji se postize povecavanjem temperature u
prva dva reaktora je pomeranje ravnoteZe u pravcu stvaranja aromata. S obzirom, da je
odvijanje reakcija krekovanja i dehidrociklizacije slabo, uticaj ovih reakcija na temperature u
prva dva reaktora je ograniCen. Reakcije krekovanja i1 dehidrociklizacije odvijaju su u
znacajnijoj meri u treCem reaktoru, gde 1 imaju veliki uticaj na temperaturu. Ovo je glavni
razlog za povecanje osetljivosti nezavisnih promenljivih na promenu temperature od prvog ka
treCem reaktoru.

Na slikama (3.13) — (3.16) prikazan je uticaj odnosa molskih udela vodonika 1
ugljovodonika na ulazu u reaktorski sistem na zavisno promenljive veli¢ine. Sa porastom
parcijalnog pritiska vodonika suzbijene su pozeljne reakcije u procesu katalitickog
reforminga benzina. Ovaj efekat je posledica Cinjenice da se u pozeljnim reakcijama
proizvodi vodonik, tako da povecanje parcijalnog pritiska vodonika pomera ravnotezu u levo.
Vecéi udeo vodonika uslovljava veci protok recikla, Sto dovodi do povecanja protoka u
sistemu, odnosno do manjeg vremena zadrZavanja reakcione smese u sistemu, a samim tim
dolazi do redukovanja konverzije. Slike (3.13) i (3.16) pokazuju da sa poveéanjem odnosa
molskih udela vodonika i ugljovodonika dolazi do smanjenja oktanskog broja i do povecanja
prinosa reformata. Promena odnosa molskih udela vodonika 1 ugljovodonika ima mali uticaj

na nastajanje vodnika (Slika 3.14) i produkata krekovanja (3.15).

3.4 Analiza modela

Razvijeni kineticki model predvida sve osnovne karakteristike sistema i proizvoda.
Na osnovu statisticke analize parametara 1 uporedivanjem vrednosti nezavisnih
eksperimenata sa vrednostima dobijenim simulacijom, moze se zakljuciti da su vrednosti koje
model predvida veoma dobro uskladene sa eksperimentalno dobijenim vrednostima.

Na bazi rezultata dobijenih izvodenjem studije osetljivosti, zakljucuje se da razvijeni
model veoma dobro opisuje ponasanje realnog sistema, odnosno model veoma dobro
interpretira slozeni kataliticki proces. Takode, njegove karakteristike ukazuju da se razvijeni

kineticki model moze koristiti u optimizacionim studijama kako bi se odredili operativni
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uslovi koji dovode do postizanja zahtevanog kvaliteta i sastava proizvoda, ali donose i uStedu
energije i kapaciteta, vremena i angazovanja ljudi, §to ¢e se direktno odraziti na ekonomsku
uspesnost postrojenja.

Zbog cinjenice da su kineticki parametri odredeni za specifi¢nu Sarzu i katalizator,
jedno od ograni¢enja modela je uzrokovano grupisanjem komponenata, Sto je karakteristicno
za sve pseudo-kineticke modele, ali onemogucava ekstrapolaciju na drugu vrstu Sarze ili
katalizatora. Medutim, s obzirom da je model formulisan na osnovnim principima, kao i da su
podaci potrebni za odredivanje parametara dostupni u svakoj rafineriji nafte, ovaj model
moze se upotrebiti za modelovanje bilo kog tipa procesa od semi-, preko cikli¢no- do

kontinualno-regenerativnog.
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Slika 3.13 Osetljivost masnog prinosa reformata od odnosa molskih udela vodonika i
ugljovodonika

99



0.20 -

0.15 -
©
Z
g
o 010 -
o
[«}
el
o
S
0.05 -
0.00 ——// .
4 5 6 7 8 9 10
H,/HC

Slika 3.14 Osetljivost masnog prinosa vodonika od odnosa molskih udela vodonika i

ugljovodonika
100 -\
99 -
S
S
B
~§ 98 4
>
o
v
g
= 97
-
S
2
[a W
96
95 T T T T T 1
4 5 6 7 8 9 10

Hy/HC
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4. Razvoj metode za energetsku optimizaciju kontinualno-

regenerativnog procesa katalitickog reforminga benzina

U ovom poglavlju doktorske teze prikazan je razvoj metoda za sistematsko
unapredenje kontinualno-regenerativnog procesa katalitickog reforminga benzina.

Sistematsko unapredenje, odnosno optimizacija procesa, ima za cilj odredivanje
vrednosti nezavisnih procesnih parametra, za koje proces pokazuje najbolje performanse na
osnovu unapred uspostavljenih kriterijuma. Sa prakti¢ne tacke gledista, termin optimizacija
procesa za odredeni sistem definiSe se kao pronalazenje najboljih vrednosti operativnih
promenljivih (OP) kojima se poboljSava proces, pri ¢emu je obim poboljSanja odreden prema
unapred definisanim kvantitativnim kriterijjumima. U cilju pronalaZzenja optimalnih
operativnih promenljivih, potrebno je definisati funkciju koja sluzi kao kvantitativan
indikator kvaliteta za razliCite vrednosti OP. Tipi¢na funkcija za ocenu kvaliteta reSenja,
definisana je tako da ukljucuje u razmatranje razlicite aspekte vezane za rad procesa kao Sto
su: operativni troskovi, kvalitet proizvoda, ukupan profit, ali i uticaj procesa na Zivotnu
sredinu.

U drugom poglavlju doktorske disertacije navedene su postojece tehnologije za proces
katalitickog reforminga benzina kao i1 njihove osnovne karakteristike. Navedeno je da su
tehnologije razvrstane prema nacinu na koji se sprovodi regeneracija katalizatora, odnosno
na:

- semi-regenerativne (SR),

- cikli¢no-regenerativne (CR) 1

- kontinualno-regenerativne (CCR).

Preko 95% novoizgradenih postrojenja za proces katalitickog reforminga benzina je
kontinualno-regenerativnog tipa [8], s obzirom da kontinualno-regenerativna tehnologija
pokazuju najbolje karakteristike. Takode, veliki broj procesa koji su prvobitno bili izgradeni
kao semi-regenerativni, rekonstruisani su u kontinualno-regenerativne procese. lako su
kontinualno-regenerativni procesi postali veoma vazni, ve¢ina do sad objavljenih radova
vezanih za optimizaciju procesa katalitickog reforminga benzina se odnosi isklju¢ivo na
semi-regenerativne procese [23,53]. U literaturi [23,53] posmatrani su samo ekonomski

aspekti pri definisanju funkcije cilja, $to je univerzalan nacin za optimizovanje hemijskih
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procesa [26]. Medutim, optimizacija procesa isklju¢ivo upotrebom ekonomski formulisane
funkcije cilja ima nekoliko nedostatka. Ona je formirana upotrebom fiksnih vrednosti cena
kosStanja proizvoda, sirovina, energenata, kao i ostalih komponenata koje utiCu na
profitabilnost procesa. Zatim, cene koStanja komponenata preko kojih je definisana
ekonomska funkcija cilja mogu znacajno fluktuirati tokom godine, Sto ima za posledicu da
vrednosti operativnih promenljivih za nove cene koStanja nisu na optimalnom nivou, tako da
je potrebno re-optimizovati funkciju cilja. Dalje, veoma je tesSko predvideti uticaj fluktuacija
cena tokom godine na optimalne vrednosti operativnih promenljivih. Najzad, ekonomski
formulisana funkcija cilja ne razmatra uticaj operativnih promenljivih na Zivotnu sredinu.

S obzirom, da je kontinualno-regenerativna tehnologija postala dominantna za proces
katalitickog reforminga benzina, u ovom radu razvijena je metoda za energetsku optimizaciju
kontinualno-regenerativnog sistema. Takode, metoda za energetsku optimizaciju je prikazana
zajedno sa predlogom za funkciju cilja, koja predstavlja kompromis izmedu ekonomskih

zahteva 1 zahteva zaStite Zivotne sredine.

4.1 Model kontinualno-regenerativnog procesa

Kontinualno-regenerativni proces sastoji se od vise razli¢itih uredaja (Slika 4.1), pa je
u cilju sprovodenja optimizacije neophodno, kao i u sluc¢aju odredivanja parametra modela
datom u tre¢em poglavlju ove teze, postaviti odgovarajuc¢i matematicki model za svaki aparat.

Model za kontinualno-regenerativni proces sastavljen je iz slede¢ih podmodela:

(1) kinetickog modela za reakcije katalitickog reforminga benzina i formiranje

koksa,

(i)  modela reaktora sa pokretnim slojem katalizatora,

(iii))  modela procesne peci,

(iv)  modela kompresora i izvora elektri¢ne energije,

(v) modela separatora i

(vi)  modela razmenjivaca toplote.

Za kontinualno-regenerativni proces, karakteristicno je da se odvija na relativno
niskom pritisku (0.35 MPa) 1 pri relativno maloj koncentraciji vodonika, $to, kako je re¢eno u
prethodnoj analizi, dovodi do znaajnog formiranja koksa na povrsini katalizatora. U delu
2.6, drugog poglavlja ovog rada, navedeno je da tokom odvijanja procesa katalitickog

reforminga benzina dolazi do deaktivacije katalizatora usled formiranja koksa na njegovoj
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povrsini. Iz ovog razloga, u kontinualno-regenerativnom procesu, katalizator se kontinualno
odvodi iz reakcionog sistema u sistem za regeneraciju katalizatora (Slika 4.1). S obzirom, da
sistem za regeneraciju ima 120 puta manje operativne troskove od proizvodnog dela, kao 1
¢injenice da ovi troSkovi ne zavise od operativnih uslova, sistem za regeneraciju katalizatora

nije uklju¢en u model za kontinualno-regenerativni proces.
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Slika 4.1 Sematski prikaz kontinualno-regenerativnog procesa katalitickog reforminga
benzina

4.1.1 Kineticki modeli reakcija katalitickog reforminga benzina i formiranja koksa

Kineticki model, koji je razvijen i prikazan u treCem poglavlju, upotrebljen je za
matematicki opis reakcija koje se odvijaju u kontinualno-regenerativnom procesu.
Deaktivacija katalizatora usled stvaranje naslaga koksa je prisutna u svim katalitickim

procesima u kojima ucestvuju ugljovodonici. U literaturi je razmatran problem formiranja
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koksa [69-71,74,87-91]. Medutim, ne postoji veliki broj radova [70,71,90,91] koji
uspostavljaju korelacije izmedu brzine stvaranja koksa i reakcionih uslova, kao §to su
parcijalni pritisci reaktanata, operativne temperature i ukupnog pritiska. Takode, ovi modeli
su verifikovani samo za manji broj komponenta koje postoje u Sarzi. Pregledom literature,
utvrdeno je da nije dostupan detaljan model koji bi razmatrao uticaj svih komponenata (koje
postoje u procesu katalitickog reforminga benzina) na formiranje koksa. U odsustvu ovakvog
modela, pristup koji su predlozili Liu 1 saradnici [74] je upotrebljen za matematicki opis
kinetike formiranja koksa. Medutim, ovaj model je razvijen i proveren samo za komponente
sa sedam C-atoma. Da bi sve komponente bile ukljucene u analizu, pretpostavljeno je da
reakcijama formiranja koksa podlezu i sve ostale komponente, tako da je predlozeni model
ekstrapoliran na sve komponente.

Prema modelu Liu i saradnika [74] brzina formiranja koksa zavisi od odnosa
parcijalnog pritiska vodonika 1 alkilciklopentana. Medutim, reSavanjem primenjenog
kinetickog modela za reakcije katalitickog reforminga benzina, dobijaju se vrednosti za
ukupnu koncentraciju naftena, ali ne i za koncentracioni profil alkilciklopentana. U cilju
odredivanja koncentracionih profila alkilciklopentana iz profila naftena, predlozena je sledec¢a
procedura.

Koncentracija naftena u bilo kojoj tacki predstavlja sumu koncentracije
alkilciklopentana i alkilcikloheksana. Kako bi se koncentracioni profili alkilciklopentana i
alkilcikloheksana izveli iz koncentracionog profila naftena, potrebno je uvesti Cetiri pseudo-
komponente za alkilciklopentane (5Ng, SN7, SNg 1 5Ngy) 1 Cetiri za alkilcikloheksane (6N,
6N7, 6Ng 1 6Ny+). Definisane pseudo-komponente su grupisane prema principu datom u delu
3.1, treceg poglavlja ove teze. Opis nacina odredivanja termofizickih osobina za uvedene
pseudo-komponente takode je prikazan u delu 3.1. Brzine reakcija dehidrogenovanja su dva 1
viSe redova veli¢ine vece od reakcija izomerizacije alkilciklopentana u odgovarajuce
alkilcikloheksane. S obzirom, da alkilcikloheksani u posmatranim operativnim uslovima
podlezu iskljucivo reakcijama dehidrogenovanja, kao i da su ove reakcije izuzetno brze, moze
se pretpostaviti da se momentalno uspostavlja hemijska ravnoteza izmedu alkilcikloheksana 1
odgovarajuceg aromata.

Sada se koncentracioni profil alkilcikloheksana moze odrediti primenom relacije

4.1):
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3
X, X ,
xéNi =—A’K " p3 (41)

j
gde su: K; — konstanta hemijske ravnoteze (Pa)3 , XeNni X4 X2 - molski udeli alkilcikloheksana,
aromata i vodonika, a p - ukupan pritisak (Pa).

Odredivanje konstante hemijske ravnoteZe K; prikazano je u delu 3.1, treeg poglavlja
ove disertacije.

Koncentracioni profil alkilciklopentana moze se odrediti primenim relacije (4.2):

Xsy =Xy —Xen, 4.2)

gde su: xsy;, xy; - molski udeli alkilciklopentana i naftena.

4.1.2 Model reaktora sa pokretnim slojem katalizatora
U kontinualno-regenerativnom procesu iskljucivo se koristi radijalni tip reaktora, koji
se sastoji od dva perforirana koaksijalno postavljena cilindra, izmedu kojih se katalizator

kre¢e na dole pod uticajem gravitacionh sila (Slika 4.2).

Ulaz katalizatora, Uy(kg,./hr)

Proizvod F, (kmol/hr)
o
\\
: \\\
Sloj .___ / \
katalizatora i ‘
iWr+awr |
P e
l 1 .Ff“
k- /
N | /-
I i I Et‘ \\.\‘ CC\WS+A\N§/,,-""“
HIBEE K e
T x 4 Reakciona zona
Xy
Ulaz reakciong]

smese F ,(kmol/hr)

Izlaz katalizatora, Ug(kg../hr)

Slika 4.2 Sematski prikaz reaktora sa pokretnim slojem

106



Gasovita Sarza ulazi u reaktor kroz donju osnovu unutrasnjeg cilindra (Slika 4.2) i
kreée se u vertikalnom pravcu ka vrhu cilindra, kao i u radijalnom pravcu prolazeci kroz sloj
katalizatora. Perforacije na unutraSnjem cilindru omogucéavaju ravnomernu raspodelu gasa pri
ulasku u sloj katalizatora duz vertikalne ose. Katalizator prolazi kroz nekoliko reaktora, pri
¢emu se na povrsini katalizatora obrazuju slojevi koksa. Usled formiranja koksa vreme
zadrzavanja katalizatora u reaktorskom sistemu ograniceno je na period od 2 do 7 dana, Sto
pre svega zavisi od sastava Sarze, kao 1 od zahtevane specifikacije proizvoda. Raspodela
koksa u reaktorima duz aksijalnog i radijalnog pravca nije uniformna. Neuniformnost
raspodele koksa u reaktoru uzrokovana je razli¢itim koncentracijama prekursora koji dovode
do obrazovanja slojeva koksa. Katalizator koji napusta poslednji reaktor $alje se u sistem za
regeneraciju, u kome se u cilju uklanjanja naslaga koksa i obnavljanja aktivnosti, podvrgava
nizu procesa kao S§to su: kontrolisano sagorevanje koksa (za uklanjanje naslaga koksa),
oksihloritaciji (redisperzija metala) i procesu kalcinacije (u kome dolazi do susenja
katalizatora) [8,9].

Materijalni i energetski bilans radijalnog reaktora definisan je jednacinama (4.3) -

(4.6):

OFW. W), _ .
%:n > 1 Z’?(Cc) N
or(W, W) _2.n-H,, -
o, LEe
M_L.rg (4.5)
o, U,
’/;':¢i.]/;:eXp(_a.CC)"/; (46)

gde su: F; - molski protok komponente i (kmol/h), T — temperatura (K), »; - po€etna vrednost
brzine reakcije komponente i (kmol/kgeh), 7’; - vrednost trenutne brzine reakcije
komponente i (kmol/kge,h), Hy; - toplota formiranja komponente i (J/kmol), c,; - toplotni
kapacitet komponente i (J/kmol-K), W, 1 W, - masa katalizatora (kgc.), Us; -maseni protok
katalizatora (kg../h), C. - koncentraciju koksa (kgoks'kgcat), @ ¢ - koeficijent deaktivacije
katalizatora.

Sistem jednacina (4.3) - (4.6) je sistem parcijalnih diferencijalnih jednacina. Sa
stanoviSta optimizacije sistema, koji se sastoji iz viSe reaktora sa reciklom (Slika 4.1),

reSavanje jednacina (4.3)-(4.6) bilo bi vrlo neprakti¢no, odnosno vremenski veoma zahtevno,
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¢ime bi se vremenski period za optimizaciju sistema uvecao za nekoliko redova veli¢ine. U
cilju izvodenja optimizacionih studija, prikazani model je pojednostavljen uvodenjem kvazi-
stacionarnog pristupa, koji je uveden uz sledece pretpostavke:
(1) svi reaktori su podeljeni u reakcione zone (Slika 4.2);
(i)  sve reakcione zone su modelovane kao adijabatski idealni cevni reaktor, pri
¢emu su materijalni i energetski bilansi opisani jednac¢inama (4.3) 1 (4.4) i

(ii1))  aktivnost katalizatora u okviru reakcione zone je uniformna.

Tokom izrade teze detaljno su razmatrani nacini definisanja veli¢ina reakcionih zona
[92], koje se uvedene podelom katalizatora na slojeve u aksijalnom i radijalnom pravcu. U
radijalnom pravcu slojevi su odredeni na bazi temperaturnog profila, Sto se opravdava
¢injenicom da formiranje koksa zavisi od koncentracija vodonika i alkilciklopentana.
Znacajna promena u koncentraciji vodonika prouzrokovana je reakcijama dehidrogenovanja,
dok je znacajna promena u koncentraciji alkilciklopentana prouzrokovana reakcijama
izomerizacije alkilciklopentana u odgovarajuce alkilcikloheksane, koji dalje u reakcijama
dehidrogenovanja prelaze u odgovarajuce aromate.

Reakcije dehidrogenovanja su po svojoj prirodi vrlo endotermne, $to se manifestuje
znacajnim opadanjem temperature u radijalnom pravcu kataliti¢kog sloja, tako da se promena
koncentracije vodonika i alkilciklopentana moze direktno povezati sa temperaturnim
profilom. Slojevi u radijalnom pravcu su definisani kao segmenti katalizatora u kojima je
vrednost promene temperature konstantna. S obzirom, da promena temperature duz reaktora
opada eksponencijalno (Slika 3.6), definisanje slojeva u radijalnom pravcu preko konstantne
promene temperature obezbeduje da slojevi blize ulazu gde je pad temperature najveci, imaju
veoma finu raspodelu koja postaje viSe naglasena ako se posmatra profil na kraju sloja u
radijalnom pravcu gde je pad temperature manji. Vrednost promene temperature (47%) od
5°C je vrednost na osnovu koje je odredena raspodela slojeva u radijalnom pravcu. Ona je
usvojena na osnovu empirijskih razmatranja pri razli¢itim vrednostima 47%. Manje vrednosti
ATy znacCajnije povecavaju broj segmenata u reaktoru, ali ne doprinose mnogo preciznosti
proracuna. Slojevi u radijalnom pravcu odredeni su iz temperaturnog profila uz pretpostavku
da je aktivnost katalizatora uniformna u celom reaktoru.

Odredivanje veli¢ine slojeva katalizatora u radijalnom pravcu dato je relacijama
(4.7a) 1 (4.7b). Iz jednacine (4.7a) vidi se da je temperaturni profil funkcija mase katalizatora,

za odredeni sastav Sarze i odredene procesne uslove (Slika 3.6).
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T=y(W) (4.7a)

(7,), =v (L) -y (- AT, (4.7b)

gde su: T — temperatura reakcione smese (K), 7; — temperatura reakcione smese na ulazu u
sloj i (K), W - masa katalizatora (kg), (W,); — masa katalizatora u sloju i (kg), a ATy —
empirijska vrednost promene temperature (K).

Broj slojeva u radijalnom pravcu odreden je pomocu relacije:

(ATO )rea or;
(nR’Sloj )reaktor‘- - # (48)

R
gde su: (ng,sioj)reakior - broj slojeva u radijalnom pravcu reaktora i, a A7, — ukupna promena
temperature u reaktoru 7 (K).

Slojevi u aksijalnom pravcu odredeni su prema vremenu zadrzavanja katalizatora u
reakcionoj zoni. Kao $to je receno, prema modelu Liu i saradnika [74], brzina formiranja
koksa zavisi od koncentracija vodonika i alkilciklopentana. Brzina formiranja matematicki je
opisana diferencijalnom jednacinom .

P,
da?C =l 9= (km +@J Z A (4.9)
t by ) Fy

gde su: C. — koncentracija koksa, ¢ — vreme zadrzavanja katalizatora, 9 — poCetna brzina, ¢-
koeficijent deaktivizacije katalizatora, k;q, k29, a — konstante, a Psy;, Py — parcijalni pritisci
alkilciklopentana, odnosno vodonika.

Da bi treéa pretpostavka kojom je definisano kvazi-stacionarno stanje bila
zadovoljena, tj. da je aktivnost katalizatora u reakcionoj zoni uniformna, koli¢ina formiranog
koksa u reakcionoj zoni mora da ima linearnu raspodelu u aksijalnom pravcu. U slu¢aju kada

je linerana raspodela koksa u aksijalanom pravcu zadovoljena, uvodenjem srednje aktivnosti

¢ model Liu i saradnika moze se prikazati linearnom diferencijalnom jednacinom :

_ P _
Ce _\ G|k, +n 2By, 9 (4.10)
dt P, ) P,

Na slici 4.3 dato je graficko resenje jednacine (4.9) za uslove ulaza reakcione smese u
prvi reaktor, gde brzina formiranja koksa dostize maksimalnu vrednost. Pri ovim uslovima
koncentracija vodonika ima minimalnu vrednost, dok koncentracija alkilciklopentana ima
maksimalnu vrednost. Prema raspodeli koncentracije formiranog koksa sa vremenom

zadrzavanja (Slika 4.3), moze se zakljuciti da je linearna raspodela koncentracije postignuta
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samo u slucaju kada je vreme zadrzavanja do 3 sata. Ako je linearnost zadovoljena za slucaj
maksimalne brzine formiranja koksa, tada ¢e linearnost biti zadovoljena i za bilo koji drugi
slucaj. Sada se slojevi u aksijalnom pravcu mogu definisani preko vremena zadrzavanja
katalizatora u reakcionoj zoni. U okviru istog reaktora veli¢ina slojeva u aksijalnom pravcu je
jednaka, tako da se broj slojeva i koli¢ina katalizatora u sloju u aksijalnom pravcu odreduju
preko jednacina (4.11) i1 (4.12) za svaki reaktor, uzimanjem vrednosti vremena zadrzavanja
od 3 sata:

(ATie) 0
(W), = (4.11)

s

W o
_ ( )reaktor,- (4 12)

) -
( z.sloj reaktor; (W )
sloj reaktor;

gde su: (A7 ,eg) zonqa - Vreme zadrZavanja u reakcionoj zoni i (h), U; - maseni protok katalizatora
(kgeahh), (Wyoy)i - masa sloja katalizatora i (kg), (Wioy)reakiorj - Ukupna masa katalizatora

reaktora j (kg), a (12 s10j) reatior,j - broj slojeva u aksijalnom pravcu reaktora ;.
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Slika 4.3 Graficki prikaz formiranja koksa sa vremenom
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Veli¢ina reakcione zone, odnosno masa katalizatora, definiSe se jednacinom :

Woona),, = 07.), (4.13)

zona J;, j ( )
n .
z,sloj

Nakon odredivanja veli¢ina reakcionih zona prelazi se na proracun reaktora.
Algoritam proracuna je prikazan na Slici 4.4. U proracunu se polazi od postavljanja pocetnih
uslova pri ¢emu se odreduju veli¢ine 1 broja reakcionih zona. Zatim se resavaju materijalni i
energetski bilansi za reakcione zone 1 odreduje se aktivnost katalizatora.

Materijalni i energetski bilansi, definisani jednacinama (4.3) i (4.4), postavljeni za
svaku reakcionu zonu obrazuju sistem obi¢nih diferencijalnih jednacina, tako da je svaka
reakciona zona numericki intergraljena koris¢enjem Gear-ove implicitne metode za sisteme.
4.1.3 Model procesne peci

Sagorevanjem energenata (goriva) u procesnim pec¢ima obezbeduje se neophodna
energija za odvijanje procesa katalitickog reforminga benzina. Procesna pe¢ je modelovana
upotrebom makroskopskog bilansa, s obzirom da je masa upotrebljenog energenta jedna od
promenljivih veli¢ina preko koje je definisana funkcija cilja, kao 1 da nije potreban detaljan
model za odredivanje potrebne koli¢ine energenata.

Toplotni protok koji je potrebno obezbediti za zagrevanje reakcione smese definisana

je jednac¢inom :

Tz
Q,c =2 (F-AH)=Y"F, | C,dr (4.14)
T,

ulaz

gde su: Q¢ - toplotni protok (J/h)), F; - molarni protok komponente i (kmol/h), 4H; -
promena entalpije komponente i (J/kmol), 1 Ty, Tizlaz - temperatura reakcione smese na ulazu
1izlazu iz procesne peci (K), a C,,;— toplotni kapacitet (J/kmol-K)) komponente i.

Koli¢ina energenata neophodna da bi se obezbedila potrebna toplota, izracunava se
pomocu jednacine:

O
(7000, AR (4.15)

sag
gde su: mgove - koliCina energenata potrebna u procesnoj peci i (kg/h), Qs=4H,,, - donja
toplotna mo¢ (J/kg), a 7. - efikasnost procesne peci.

Donja toplotna mo¢ energeneta (goriva) oslobodena tokom sagorevanja energenata

odreduje se prema jednacini (4.16):

(4.16)

Q,=AH,, =(AH,+AH!, +AH,)-M,

sag
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gde su: AH_, - toplota sagorevanja (J/kmol), AHp- toplota neophodna da se reaktanti dovedu

sa pocetne na standardnu temperaturu (25°C) (J/kmol), AHfag- standardna toplota

sagorevanja (J/kmol), AHp - toplota neophodna da se proizvodi dovedu sa standardne na

krajnju temperaturu (J/kmol), a M,,— molarna masa energenta (kmol/kg).
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k.

Rezultat

Slika 4.4 Algoritam za proracun reaktora sa pokretnim slojem
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4.1.4 Model kompresora i izvora elektricne energije
Kompresor se upotrebljava za regulaciju pritiska u procesu, podesavanjem vrednosti
pritiska recikl gasa (Slika 4.1). Koli¢ina elektricne energije koja je potrebna za rad

adijabatskog jednostepenog kompresora, izrac¢unava se pomocu jednacine [93]:

k-1

k piz az B
f)komp = nkamp ' E’ec ‘R- T;claz ( k N 1 j [p_lJ - 1 (4 17)
ulaz

gde su: Pjomp - snaga kompresora (J/h), F.. - molarni protok recikl gasa (kmol/h), R -
univerzalna gasna konstanta (J/kmol/K), k& - odnos vrednosti toplotnih kapaciteta pri
konstantnom pritisku 1 konstantnoj zapremini, #7m, - efikasnost kompresora, Py 1 Pizia: -
pritisci na ulazu i izlazu iz kompresora (Pa), a T;,. - ulazna temperatura (K).

U rafinerijskim kompleksima elektri¢na energija se generiSe unutar postrojenja u tzv.
energanama. Sagorevanjem energenata u kotlovima generiSe se para veoma visokog pritiska,
koja se zatim sprovodi u parnu turbinu (Slika 4.5) [94] . Parne turbine uglavnom spadaju u
tzv. kondenzujuce turbine [94], za koje je karakteristicno da je pritisak pare na izlazu manji
od atmosferskog. Na ovaj nafin se maksimalna koli¢ina termiCke energije konvertuje u
elektri¢nu.

U energanama tretman vode prestavlja klju¢an segment za optimalnu i efikasnu
proizvodnju elektri¢ne energije. Sirova voda koja se uvodi u sistem za prozvodnju pare sadrzi
odredenu koli¢inu suspendovanih cCestice, rastvorenih soli 1 gasova c¢ije uklanjanje je
neophodno za neometan rad procesa. Suspendovane Cestice se uklanjaju upotrebom pesScanih
filtera. Nakon uklanjanja suspendovanih Cestica, tretirana voda se odvodi u sistem za
dejonizaciju, u kojem se joni uklanjanju pomocu jonoizmenjivackih smola. Dejonizovana
voda se zatim odvodi u aeratore gde se uklanjanju rastvoreni gasovi [94].

Koli¢ina elektri¢ne energije koja se dobija iz kondenzujuce turbine definisana je
jednacdinom:

Pkomp = Rurb = nturb ' F para ’ (hPVP - hk(md ) (4 1 8)

gde su: Py, - snaga turbine (J/h), Fpu - molarni protok pare (kmol/h), 4,,, - entalpija pare
visokog pritiska (J/kmol), hina - entalpija pare na izlasku iz turbine (J/kmol), a #u, -
efikasnost turbine.

Toplotni protok koji je potreban za dobijanje pare visokog pritiska u kotlu izracunava

se pomocu jednacine :
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Tprp

[ Cpuo-dl (4.19)

T; Kotao

Qpara =F para

gde su: Oy - toplotni protok potreban da bi se proizvela para visokog pritiska (J/h), Cpmzo -
specifi¢ni toplotni kapacitet vode (J/kmol-K), a Tpyp 1 Tioo- temperature na izlazu i ulazu u
bojler (K).

Koli¢ina energenta potrebna za proizvodnju pare visokog pritiska u bojleru,
izraCunava se pomocu jednacine:
Qpara

_ 0 (4.20)
nk()tao ’ Qd

( mgo rive )kutau

gde su: mg.ve- masa energenata potrebna za sagorevanje u kotlu (kg/h), 7komo - efikasnost

kotla, a O, — donja toplotna mo¢ sagorevanja energenata (J/kg).

Para visokog pritiska

Kotao Elektri¢na energije

~ Kondenzator

Tretman

vode i , 2

Pumpa

Slika 4.5 Sematski prikaz sistema za proizvodnju elektricne energije

4.1.5 Model separatora

Separator (Slika 4.6) u kome se odvija proces separacije vodonika i ostalih gasova od
tezih komponenata, modelovan je kao aparat u kome je konstantna temperatura, pri ¢emu je
na proracun primenjena Rachford-Rice procedura [95], definisana jednacinama (4.21a) —

(4.21e):
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17 J P T, 421
o(¥) ,ZH:H‘P(K—I) (421a)
V=F-¥ (4.21b)

Z.

=— i 4.21
e (K 1) 4219
v =K -x (4.21d)
Q=h,-V+h -L—h,-F 4.21e)

gde su: z;, x;, y; — molski udeli komponenata u ulaznoj i izlaznim strujama, K; - ravnotezni
odnos para-tecnost za komponentu i, F, V, L - molski protoci ulaza, gasovite i teCne faze
(kmol/h), ¥- odnos molskog protoka izlazne gasne struje i ulazne struje (V/F), Q - toplotni
protok (J/h), hghy, hy - entalpije ulazne 1 izlaznih struja (J/kmol), a Newp -  broj

komponenata.

V, yi, hy >
T
F. 2, by Separator
>,
S~——
L, x;, hy >

Slika 4.6 Sematski prikaz izotermskog separatora

Za odredivanje vrednosti ravnoteznog odnosa para-tecnost komponenata u smesi
koris¢ena je Soave-Redich-Kwong-ova jednacina stanja [44], koja je detaljnije data u delu
3.2. SRK jednalina stanja je ugradena u model preko termodinamickog paketa Simulis

Thermodynamic [40].

4.1.6 Model razmenjivaca toplote
U razmenjivacu toplote, izlazna struja iz poslednjeg reaktora razmenjuje toplotu sa

ulaznom strujom (Slika 4.1). Od razmenjenog toplotnog protoka u ovom razmenjivacu zavisi
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toplotni protok koji je potrebno obezbediti u prvoj procesnoj peci, a samim tim i zahtevana
koli¢ina energenata.

Rigorozan model za ovaj aparat nije potreban, pa je razmenjiva¢ modelovan
koriS¢enjem makroskopskog energetskog bilansa. Pretpostavljeno je da je wunutar
razmenjivaca toplote dostignuta minimalna temperaturna razlika od 50°C izmedu tople i
hladne struje.

Toplotni protok koji topla struja predaje hladnoj izratunava se pomocu jednacine :

T2

Qizlaz = Lislaz j cp,[zlasz (422)

Tha

dok je toplotni protok koji hladna struja dobija od tople izratunava pomocu jednacine :

To
Q§a}'éa = F;aréa ’ _[ cp,§a}'éadT (423)
T
gde su: Fiqr ,Fliziaz, - molski protoci Sarze i izlazne struje iz reaktora (kmol/h), C,sure , Cpiziaz
- toplotni kapaciteti Sarze i izlazne struje iz reaktora (J/kmol-K), 7};, Ty - ulazne i izlazne

temperature tople struje (K), a 7.5, T., - ulazne i izlazne temperature hladne struje u

razmenjivacu toplote (K).

4.1.7 Algoritam za simulaciju kontinualno-regenerativnog procesa

Na Slici 4.7 prikazan je algoritam za proraun procesa katalitickog reforminga
benzina na bazi Slike 4.1. Kada sastav recikla jednom konvergira odnosno kada se uspostavi
materijalni bilans recikla izratunavaju se osobine proizvoda, kao $to su zapreminski protok i

sastav reformata.
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Postavljanje

pocetnih uslova

Y
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A

A ]
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uslova za sledeéi
reaktor

A
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Poslednji
reaktor

Izra¢unavanje izlazne
temperature
razmenjivaca toplote

Izlazna temperatura
razmenjivaca
konvergirala?

Proracun
Separatora

Recikl konvergirao

Rezultat

Slika 4.7 Algoritam za proracun kontinualno-regenerativnog procesa
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4.2 Energetska optimizacija kontinualno-regenerativnog procesa

katalitickog reforminga benzina

Proces katalitickog reforminga benzina zahteva veliku koli¢inu energije, koja se
obezbeduje sagorevanjem energenata. Toplota se korsti za zagrevanje reakcione smese, kao i
za proizvodnju elektricne energije u energanama. Iz navedenog, moze se zakljuciti da
operativnim troSkovima procesa katalitickog reforminga benzina u potpunosti dominiraju
troskovi vezani za potro$nju energenata.

U svim prethodnim studijama optimizacije procesa, optimalni radni uslovi odredeni
su optimizovanjem funkcije cilja, koja je definisana isklju¢ivo preko ekonomskih parametara
odnosno minimizovanjem cene koStanja po jedinici proizvoda. Nedostatak primenjene
funkecije cilja lezi u ¢injenici da cene energenata i proizvoda mogu varirati tokom godine u
zavisnosti od uslova na trzistu.

Takode, funkcija cilja definisana preko cene kostanja ne uzima u obzir uticaj radnih
uslova na Zivotnu sredinu.

Da bi se izbegli nedostaci vezani za upotrebu funkcije cilja definisane preko cene
kostanja, uspostavljena je opSta funkcija cilja, koja je definisana preko koliine potroSenih
energenata. S obzirom, da su operativni troskovi vezani za potro$nju energenata, kao i da se
uticaj procesa na zivotnu sredinu ogleda u koli¢ini emitovanih gasova, nastalih kao posledica
procesa sagorevanja, funkcija cilja upotrebljena u ovoj doktorskoj disertaciji za energetsko
optimizovanje procesa katalitiCkog reforminga benzina, definisana je kao odnos koli¢ine
potroSenih energenata po jedinici dobijenog proizvoda:

f _ menergenata ( 4. 4)
M, eformete

Ovako definisana funkcija cilja obezbeduje da proces ima najbolje performanse u
svakom trenutku, bez obzira na spoljaSnje uticaje, kako sa ekonomskog tako i1 sa stanovista
zaStite zivotne sredine.

Pored funkcije cilja neophodno je definisati opsege u kojima se nalaze operativne
promenljive, kao i ograni¢enja zavisnih promenljivih (kvalitet proizvoda, koli¢ina formiranog
koksa).

Tokom analize podataka industrijskog eksperimenta izvedenog u Rafineriji nafte
Pancevo [42], kao i1 nekoliko literarnih izvora [8,9,12,20,64], doslo se do zakljucka da su

ulazne temperature reakcione smese u svaki od reaktora podesene tako da imaju ujednacene
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vrednosti, §to je bila uobicajena, ali ne 1 optimalna rafinerijska praksa. U ovom radu je jedan
od ciljeva bio da se uradi analiza uticaja raspodele temperature na ulazu u reaktore.

U svim do sada objavljenim radovima za optimizaciju procesa katalitickog reforminga
benzina, oktanski broj upotrebljen je za odredivanje kvaliteta dobijenog proizvoda. Twu i
Coon [96] su prezentovali studiju u kojoj su pokazali da se oktanski broj ne moze precizno
izraCunati samo na bazi sastava molskih udela komponenata i njihovih pojedina¢nih
oktanskih brojeva, ve¢ je u jednadinu potrebno uvesti korekcioni ¢lan Cije je koeficijente
potrebno eksperimentalno odrediti.

S obzirom, na ¢injenicu da je vrednost oktanskog broja tesko precizno odrediti samo
preko sastava proizvoda, kao i imaju¢i u vidu da se u rafinerijama za ocenu kvaliteta
proizvoda koriste vrednosti dobijene ,,PIONA® analizom, u ovoj doktorskoj tezi kriterijumi
za ocenu kvaliteta proizvoda izvedeni su na osnovu ,,PIONA* analize. Kvalitet proizvoda je
odreden preko molskih udela aromata, naftena, normalnih i izo-parafina prisutnih u
proizvodu, §to je omoguéilo da se uspostave strozije specifikacije kvaliteta proizvoda, pre
svega vezane za dozvoljenu koli¢inu benzena u proizvodu. Da bi tokom optimizacije kvalitet
reformata bio iznad odredene granice, ograniCenja tipa nejednakosti su uvedena preko
molskih udela aromata, normalnih i izo-parafina u reformatu. Ograni¢enje za srednji maseni
udeo koksa na katalizatoru je uvedeno kako bi se obezbedilo stabilno funkcionisanje sistema
za regeneraciju katalizatora. Doolin i saradnici [87] objavili su studiju u kojoj su pokazali da
je za stabilno funkcionisanje sistema regeneracije katalizatora, maksimalno dozvoljen srednji
maseni udeo koksa na katalizatoru od 7 mas%, tako da je ova vrednost uneta kao ogranicenje
tipa nejednakosti u definiciju optimizacionog problema.

Za energetsku optimizaciju procesa upotrebljen je modularni simulacioni pristup, ¢ija
se prednost u optimizacionim studijama vidi u cCinjenici da je relativno jednostavan za
konstruisanje, kao i da je za svaki aparat koji se simulira vezana numeri¢ka procedura za
njegovo izracunavanje [97]. Problemi konvergencije se lakSe mogu uociti i reSiti u
modularnom pristupu, ali nedostatak ovog pristupa je veliki broj iteracija, koje imaju uticaj
na vreme potrebno za optimizaciju [97], Sto je narocito izrazeno kod procesa sa reciklom.

Prilikom optimizacije procesa, pored jednacina koje definiSu maseni i energetski
bilans procesa, neophodno je u skupu nezavisnih promenljivih posmatranog sistema,
identifikovati podskup radnih veli¢ina, ¢ijom se promenom minimizuje funkcija cilja. Radni
uslovi, tj. operativne promenljive, predstavljaju optimizacione stepene slobode, koji su

obi¢no selektovani iz skupa nezavisnih promenljivih.
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UproS¢en Sematski prikaz modelovanja optimizacionog problema upotrebom
modularnog pristupa prikazan je na Slici 4.8. Model je sastavljen od jednacina i procedura za
slede¢e module: procesuiranje Sarze, reakcije, separaciju recikla, procesuiranje recikla i
izdvajanja proizvoda. Na osnovu slike 4.8 vidi se da su moduli reakcije, separacije recikla i
procesuriranje recikla medusobno zavisni, tako se se u modularnim pristupu proracun petlje

koju ¢ine ovi moduli ponavlja do postizanja konvergencije.

Procesuiranje |

recikla
Procesuiranje . Separacija Izdvajanje
— . > Reakcije > . > ;
Sarza recikla proizvoda

Slika 4.8 Uprosceni Sematski prikaz optimizacije procesa primenom modularnog metoda

Funkcija cilja, kao 1 zadati grani¢ni uslovi, u opStem obliku mogu se prikazati
matematickim izrazima (4.25a)- (4.25d):

. Funkcija cilja

f(x) — min (4.25a)
. Ogranicenja tipa jednakosti i nejednakosti
g(x) <0 (4.25b)
h (x) =0 (4.25¢)
x < < X8 (4.25d)

gde su: x — radni parametri, f(x) - skalarna vrednost funkcije cilja, g(x) - vektor funkcija
ograni¢enja tipa nejednakosti, a /2(x) — vektor funkcija ogranicenja tipa jednakosti.

Funkcije ograni¢enja obrazuju region za operativne promenljive, pri ¢emu, broj
stepena slobode u optimizaciji zavisi od odnosa broja promenljivih ¢ije se vrednosti

optimizuju 1 broja funkcija ograni¢enja tipa jednakosti. Broj optimizovanih promenljivih
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mora biti ve¢i od broja funkcija za ogranicenja tipa jednakosti [37]. S obzirom, da u
definisanom sistemu nema ograni¢enja tipa jednakosti, ovaj uslov je uvek zadovoljen.

Vrednost globalnog minimuma funkcije cilja prikazane matematickim izrazima
(4.25a) — (4.25d), mozZe se odrediti nekom od gradijentnih optimizacionih metoda, kada
funkcija cilja ima konveksan oblik. U opsStem slucaju, veliki broj funkcija nije konveksan, a
vrednost dobijenog minimuma zavisi od prvih pretpostavki radnih uslova. Tada optimum
(minimum funkcije cilja) odreden metodom gradijenata, predstavlja lokalni minimum [37].
Vrednost globalnog minimuma moZe se odrediti nalaZenjem minimuma funkcije za razlicite
vrednosti prvih pretpostavki [37].

U cilju nalaZzenja globalnog minimuma, za pretrazivanje celog opsega vrednosti
radnih uslova upotrebljena je ,Random Walk*“ (RW) metoda [98], koja spada u tip
negradijentnih ili tzv. metoda nultog reda. Ona je izabrana zbog jednostavnosti, kao i zato Sto
se vrednosti radnih uslova (operativnih promenljivih) nalaze u relativno uskom opsegu. Za
,Random Walk* metodu je karakteristicno da je pravac pretrage u svakoj iteraciji odreden
generisanjem slucajnih brojeva [98]. ,,Random Walk* metoda se koristi za optimizacione
probleme u kojima nema ograni¢enja. U svakom slu€aju, u ovom radu postavljeni problem
predstavlja optimizacioni problem sa ogranicenjima, da bi se ,,Random Walk* metoda
primenila, optimizacioni problem sa ograniCenjima mora biti preveden u optimizacioni
problem bez ogranicenja.

Ovo se moze ostvariti uvodenjem eksterne ,,penalty* funkcije [99], koja se koristi da
se ne bi prekrsila ograni¢enja vezana za kvalitet proizvoda i1 dozvoljenu koli¢inu koksa na
katalizatoru. Optimizacioni problem, definisan izrazima (4.25a) — (4.25d), posle

transformacije, moze se svesti na jednacine:

F(xun.r,)= 1 (%) 47 Lzl:,hk (x )2} r, {i(max{o, 2, (x )})2} >min  (4.263)

=

x?’onja < X, < xlgo"ﬂja (426b)

gde su: rp, 1o — ,,penalty* konstante (multiplikatori).

S obzirom, da u razmatranom problemu ne postoje ogranicenja tipa jednakosti, drugi
¢lan na desnoj stani jednacine (4.26a) ima nultu vrednost.

U cilju ubrzanja procesa pretrage polja funkcije cilja, potraga za globalnim
optimumom polazi od prve pretpostavke, koja zadovoljava sva ograni¢enja. Nakon

pronalaZzenja minimuma ,,Random Walk* metodom, a s obzirom da ona ne daje egzaktnu
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vrednost optimuma, metoda kvadratnog programiranje (SQP) [37] se upotrebljava u cilju
dodatnog rafinisanja resenja.

Metoda kvadratnog programiranje spada u gradijentne direktne metode za
optimizaciju sa ogranienjima [37]. Za razliku od drugih, ova metoda direktno ukljucuje
ogranicenja prilikom trazenja reSenja. SQP metoda je zasnovana na linearizaciji funkcije oko
trenutne projektovane tacke pomocu Taylor-ovog reda, odnosno uzima u obzir kvadratni
ekspanzioni ¢lan Taylor-ovog reda.

Sada se problem pronalazenja minimuma funkcije cilja svodi na set izraza (4.27a) —

(4.27d) [100]:

f(AX)=£(x)+vr(x,) AX+%AXTV2f(XI.)AX — min (4.27a)

Ogranienja
h(AX):h (X,)+VH (X)AX =0; k=121 (4.27b)
g(AX):g,(X,)+Vg (X,)AX <0; j=12,.,m (4.27¢c)
AXP < Ax, < A i=12,..,n (4.27d)

gde su: Vf - Jacobian-ova matrica, aV~ f - Hessian-ova matrica. Detalji vezani za primenu

metode, kao i1 tehnike reSavanja dati su u literaturi [37,100].

Algoritam za energetsku optimizaciju kontinualno-regenerativnog procesa prikazan je
na Slici 4.9. Procedura pocinje sa vektorom prvih pretpostavki, nakon cega se ukljucuje
model za kontinualno-regenerativni proces (Slika 4.7) da bi se odredilo da li su ograni¢enja
zadovoljena ili nisu. Ako ograni¢enja nisu zadovoljena, prva pretpostavka se odbacuje 1 trazi
se nova, koja zadovoljava uslove ograni¢enja, ¢cime se obezbeduje da potraga za minimumom
uvek kreée iz moguéih vrednosti radnih promenljivih. Posle odredivanja mogucée prve
pretpostavke, algoritam nalazi optimalne vrednosti radnih uslova primenom ,,Random Walk*
1 metode kvadratnog programiranja. U cilju pronalazenja globalnog minimuma procedura se
ponavlja N puta.

Operativne promenljive su ograni¢ene u vrlo uskom opsegu i prikazane su u Tabeli

4.5, zajedno sa vrednostima gornje i donje granice optimizacije.
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Slika 4.9 Algoritam za energetsku optimizaciju kontinualno-regenerativnog procesa

123



4.3 Rezultati dobijeni energetskom optimizacijom i diskusija rezultata

Metoda za energetsku optimizaciju, koja je razvijena u ovom radu, testirana je na
sistemu ¢iji su radni parametri prikazani u Tabeli 4.1, dok je sastav Sarze prikazan je u Tabeli

4.2.

Tabela 4.1 Radni parametri kontinualno-regenerativnog procesa

Radni parametri Vrednosti radnih

parametara
Pritisak (MPa) 0.35
Maseni protok Sarze (kg/h) 22400
Vreme zadrzavanja katalizatora (dan) 7
Reaktor 1 5500
Masa katalizatora (kg) Reaktor 2 7600

Reaktor 3 12640

Reaktor 1 773.15

Ulazna temperatura (K) Reaktor 2 773.15

Reaktor 3 773.15

Tabela 4.2 Molski udeli komponenata u Sarzi

Komponente | Molski udeli | Komponente | Molski udeli | Komponente | Molski udeli
Ps 0.75% iP; 5.26% No+ 15.84%
nPg 4.81% iPg 5.77% Ag 0.44%
nP; 5.42% P+ 11.05% Ay 1.48%
nPg 4.73% Ne 4.14% Ag 2.42%
nPy, 14.28% N, 7.84% Aoy 3.94%
iPg 4.45% Ns 7.38% Ukupno 100%

Rezultati dobijeni simulacijom modela za kontinualno-regenerativni proces uporedeni
su sa vrednostima za kontinualno-regenerativno pilot postrojenja [101] (Tabela 4.3).
Uporedivanjem vrednosti operativnih indeksa dobijenih simulacijom i1 eksperimentalnih
vrednosti  [101], moze se zakljuciti da se rezultati simulacije dobro slazu sa
eksperimentalnim. Vrednosti ostalih procesnih veli¢ina dobijenih simulacijom, prikazani su u
Tabeli 4.4. Operativne promenljive koje su optimizovane su: ulazne temperature u reaktore i
odnos molskih udela vodonika prema ugljovodonicima na ulazu u prvi reaktor (HC/H,). Za

prikazani sistem sa tri reaktora u seriji, ukupan broj operativnih promenljivih je Cetiri.
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Tabela 4.3 Vrednosti operativnih indeksa dobijenih modelom i eksperimentom

Operativni indeksi Izracunato Eksperiment [101]
Koncentracija vodonika, mol% 88.0 91.3-96.7

Masni udeo koksa, mas% 4.8 3-7

Oktanski broj 94.8 90-103

U ovom radu prirodni gas je upotrebljen kao izvor toplote. Maksimalan dozvoljen
srednji udeo ogranicen je na 7 mas% [87].

Rezultati optimizacije dobijeni u ovom radu prikazani su u Tabeli 4.4. Kvalitet
reformata je skoro identiCan kvalitetu reformata u osnovnom slucaju. Uporedivanjem
vrednosti promene temperature u osnovnom i optimizovanom slucaju za svaki od reaktora,
dobijaju se veoma sli¢ni rezultati, Sto ukazuje da je za istu koliinu SarZe potrebna ista
energija za odvijanje procesa.

Uporedivanjem molskih protoka recikl gasa, vidi se da je on za 16% manji u
optimizovanom slucaju nego u osnovnom slucaju, Sto dovodi do smanjivanja ukupnog
molarnog protoka fluida kroz reaktore. Ovo utie, ne samo na smanjivanje potrebne koli¢ine
energenata u procesnim peéima, ve¢ i na smanjenje potreba za proizvodnjom elektri¢ne
energije. Ukupna potroS$nja energenata u optimizovanom slucaju je manja za oko 4.3% nego
u osnovnom. Koli¢ina proizvedenog reformata je za 1% veca nego u osnovnom slucaju, $to je
direktna posledica smanjenja brzine reakcije krekovanja (usled smanjenja koncetracije
vodonika). Smanjenjem koncentracije vodonika u optimizovanom slucaju povecana je
srednja koli¢ina koksa na katalizatoru sa 4.8% na 5.3%. S obzirom na to da se u procesu
regeneracije katalizatora koks uklanja kontrolisanim sagorevanjem, zbog egzotermnosti
procesa nije potrebna dodatna energija. TroSkovi za proces kalcinacije i oksihloritacije su
identi¢ni kao u osnovnom slucaju.

Na slici 4.10 prikazana je raspodela koksa (preko bezdimenzionog rastojanja) u
aksijalnom 1 radijalnom pravcu, u svim reaktorima. Bezdimenziona rastojanja se mogu

definisati pomocu izraza:

. radialno rastojanje

4.28a
precnik reaktora ( )

_ aksijalno rastojanje

! (4.28b)

precnik reaktora
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Tabela 4.4 Vrednosti procesnih promenljivih za osnovni i optimizovani slucaj

Procesna Promenljiva Jedinica Osnovni slucaj Optimizovani slucaj
(XHZ)recikl mol% 0.88 0.89
(XAr)reformat mol% 0.61 0.61
(Xnp)reformat mol% 0.12 0.11
(XiP)reformat mol% 0.21 0.22
(XN)seformat mol% 0.06 0.06
Hz/HC mOle/mOIHC 2 1.86
Koli¢ina koksa mas% 4.8 53
(Tin)reakton.1 K 773.15 771.93
(Tin)reakton2 K 773.15 767.15
(Tin)reakton3 K 773.15 767.15
(Tou)seakton.1 K 712.15 710.93
(Tout)reaktor 2 K 733.05 727.65
(Tout)reackor 3 K 765.15 757.15
(AT cackor.] K 61.00 61.00
(AT catcor2 K 40.10 39.50
(AT)reaktor 3 K 800 1000
Reformat kg/h 20212.20 20438.05
Prirodni gas kg/h 1829.66 1764.55
Recikl kmol/h 616.60 532.18
F-ja cilja Kgfue/ KEreformate 0.09 0.0863
Tabela 4.5 Opseg optimizacije radnih uslova
Niza Visa
Optimizovani radni uslovi Jedinica grani¢na grani¢na
vrednost vrednost
Ulazna temperatura u prvi reaktor K 763.15 821.15
Ulazna temperatura u drugi reaktor K 763.15 821.15
Ulazna temperatura u treéi reaktor K 763.15 821.15
Odnos H,/HC - 1.0 3.0
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Kao sto je bilo i ocekivano, zbog veoma male koncentracije vodonika i relativno
velike koncentracije alkilciklopentana, najveée koli¢ine koksa nastaju na ulazu reakcione
smese u prvi reaktor (Slika 4.10a). Pretpostavljeno je da su Cestice katalizatora idealno
izmeSane pre ulaska u drugi, odnosno tre¢i reaktor, tako da je pretpostavljena uniformna
raspodela koksa na ulazu u drugi, odnosno tre¢i reaktor i ona je jednaka srednjoj koliini
koksa na izlazu iz prethodnog reaktora. Koli¢ina koksa u drugom reaktoru je najveca, takode
na ulazu reakcione smese u sloj katalizatora (Slika 4.10b), ali je promena u raspodeli koksa u
radijalnom pravcu manja nego u slucaju prvog reaktora, kao i promena u raspodeli koksa u
aksijalnom pravcu. Za tre¢i reaktor je karakteristicno da je raspodela koksa u radijalnom
pravcu skoro uniformna, dok je promena koli¢ine koksa u aksijalnom pravcu dosta manja
nego u reaktorima koji mu prethode (Slika 4.10c¢).

Na osnovu navedenog moze se zakljuciti da predloZena metoda za energetsku
optimizaciju dovodi do znacajnog poboljSanja modelovanja osobina procesa. Bolje
performanse procesa ogledaju se u manjoj potrosnji energenata po jedinici proizvoda i
povecanju proizvodnje reformata, Sto znaCajno smanjuje operativne troSkove postrojenja i

dovodi do povecanja profita. Smanjenje energetskih troskova unapreduje ne samo
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profitabilnost procesa, ve¢ u znacajnoj meri smanjuje i koli¢inu emitovanih gasova, $to ima
uticaj na smanjenje ekoloskog rizika.

Implementacijom paketa mera Evropske komisije koji se odnosi na uvodenje takse za
emisije ugljen-dioksida [2], smanjenje potroSnje energenata imace jo§ pozitivniji uticaj na
profitabilnost procesa.

Razvijena optimizaciona metoda odreduje najpovoljnije vrednosti radnih uslova
procesa, koje je potrebno koristiti u komercijalnim postrojenjima. Optimizaciona metoda je
veoma fleksibilna, pa se moze upotrebiti za odredivanje najboljih radnih uslova za
specificirani kvalitet reformata. Takode, umesto predlozene funkcije cilja moze se upotrebiti i

ekonomska funkcija cilja.

4.4 Primena Rankine-ovog ciklusa na energetsku optimizaciju procesa

U poslednjih nekoliko godina znacajno je poraslo interesovanje za upotrebu Rankine-
ovog ciklusa za proizvodnju elektricne energije iz izvora niskog toplotnog kvaliteta (80-
200°C). Schuster i saradnici [102] su prikazali nacine koris¢enja Rankine-ovog ciklusa za
proizvodnju elektricne energije za razli¢ite izvore toplote odnosno u razli€itim procesima.
Takode, u literaturi [102-105] je dat veliki znacaj izboru radnog fluida za povecanje
efikasnost Rankine-ovog ciklusa.

U okviru doktorske teze ispitana je mogucénost upotrebe Rankine-ovog ciklusa, zatim
selektovanje odgovarajuceg fluida [106], kao i mogucnosti integracije Rankine-ovog ciklusa
u problem povecanja energetske efikasnosti. Na Slici 4.11 prikazana je kolona za
stabilizaciju, a na Semi su navedene temperature ulaznih 1 izlaznih struja. Sa slike 4.11 se
moze zakljuciti da postoji mogucénost upotrebe Rankine-ovog ciklusa na izlaznoj struji iz
destilacione kolone, a koju je potrebno ohladiti od 104°C do 25°C.

Na Slici 4.12 je prikazana kolona za stabilizaciju sa integrisanim Rankine-ovim
ciklusom. Kao radni fluid u ciklusu koristi se metilmetanoat, na osnovu kriterijuma
Papadpulos-a i saradnika [106].

U ovom slucaju, upotrebom Rankine-ovim ciklusa moguce je proizvesti oko 200kW

elektri¢ne energije, Sto predstavlja oko 1.4% potrebne koli¢ine energije za rad kompresora.
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5. Zakljucak

Na pocetku istrazivanja koja su prethodila izradi doktorske teze ustanovljeno je da je
proces katalitickog reforminga benzina energetski vrlo zahtevan, s obzirom na endotermnu
prirodu reakcija koje se u njemu odvijaju i na visoku procesnu temperaturu. Potrebna koli¢ina
energije obezbeduje se sagorevanjem energenata, Sto direktno utiCe na povecanje emisije
gasova koji doprinose efektu staklene baste. To su bili glavni razlozi zasto je proces
katalitickog reforminga benzina izabran za energetsku optimizaciju.

U ovoj tezi razvijena je sistematska strategija za energetsku optimizaciju procesa

katalitickog reforminga benzina, koja se sastoji iz sledec¢ih celina:

(1) Uspostavljanja i razvoja kinetickog modela,

(i1))  Razvoja modela za proces katalitickog reforminga benzina,
(iii))  Razvoja strategije za energetsku optimizaciju procesa,

(iv)  Primene razvijene optimizacione strategije i

(v) Upotrebe Rankine-ovog ciklusa za dodatnu energetsku optimizaciju procesa.

Modelovanje kinetike procesa katalitickog reforminga benzina zahtevalo je razvijanje
dovoljno rigoroznog matemati¢kog modela koji bi adekvatno prikazao realno ponaSanje
sistema. Pored razvoja kineticCkog modela bilo je potrebno uspostaviti odgovarajuci
termodinamicki model.

U cilju uspostavljanja odgovaraju¢eg termodinamickog modela testirano je nekoliko
modela: Redlich-Kwong, Soave-Redlich-Kwong, Benedict-Webb-Rubin-Starling i Chao-
Seader, koji su analizirani uporedivanjem dobijenih rezultata modela i eksperimentalnih
podataka preuzetih iz industrijskog eksperimenta. Na bazi dobijenih rezultata utvrdeno je da
Soave-Redlich-Kwong-ov model najbolje opisuje ravnoteZzu para-teCnost u procesu
katalitickog reforming benzina, tako da je ovaj model upotrebljen pri modelovanju procesa.

S obzirom, na veliki broj jedinjenja od kojih se sastoji reakciona smesa, kao i imajuci
u vidu veliki broj razli¢itih vrsta reakcija koje se odvijaju, razvoj kinetickog mehanizma
veoma kompleksnog hemijskog procesa zajedno sa odredivanjem parametara kinetickog

modela predstavljao je slede¢i korak u izradi ove disertacije.
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Razvoj novog modela bio je neophodan kako bi se adekvatno opisali procesi koji se
odvijaju u realnim postrojenjima. Kineticki model razvijen u ovom radu verifikovan je
upotrebom viSe kriterijuma. Parametri modela su odredeni koriS¢enjem eksperimentalnih
podataka semi-regenerativnog postrojenja. S obzirom, da je semi-regenerativna tehnologija
zastarela, a da se sada prelazi na kontinualno-regenerativnu tehnologiju, u ovoj tezi je
razvijen matematicki model za kontinualno-regenerativni proces, kao i strategija za njegovu
optimizaciju. Razvijeni kineticki model upotrebljen je kao jedan od sastavnih delova modela
kontinualno-regenerativnog procesa. Rezultati dobijeni simulacijom celokupnog sistema,
primenom razvijenog kinetickog modela su dobro usaglaseni sa eksperimentalnim podacima,
kao i zapazanjima i trendovima objavljenim u literaturi.

Na bazi prikazanih rezultata moze se zakljuciti da model uspeSno prati realno
ponaSanje sistema, mada zbog nedostatka eksperimentalnih podataka za celu oblast radnih
parametara postoji mogucénost odstupanja modela u opsezima za koje parametri nisu
verifikovani i validirani.

Pored uobicajenih ekonomskih aspekata, cilj je bio uklju¢ivanje i ¢inioca vezanih za
zaStitu zivotne sredine, Sto je formulisanju problema optimizacije dalo dodatni zadatak. S
obzirom, da u preradi nafte nema procesa koji ne Stete okolini, bilo je neophodno naci
kompromis izmedu dva oprecna zahteva.

Tokom analize podataka industrijskog eksperimenta izvedenog u Rafineriji nafte
Pancevo, doslo se do zakljucka da su ulazne temperature reakcione smese u svaki od reaktora
podesene tako da imaju ujednacene vrednosti, $to je bila uobiCajena, ali ne i optimalna
rafinerijska praksa. U ovom radu je uradena analiza uticaja raspodele temperature na ulazu u
reaktore.

Optimizaciona analiza je pokazala da se adekvatnom raspodelom temperatura i
podesavanja koli¢ine vodonika, energetska efikasnost procesa moZe povecati za vise od 4%.
Uopsteno, analiza je za datu konfiguraciju sistema identifikovala optimalne radne
temperature reaktora i koli¢ine vodonika kojima se postize maksimalana dobit.

Zakljucak izvedene optimizacije prikazanog sistema je da radni uslovi dobijeni
optimizacijom dovode do znafajnog poboljSanja procesa, kako sa ekonomskog, tako i sa
ekoloskog stanoviSta. Unapredenje funkcije cilja za oko 4% znaci veliko povecanje profita i
smanjenje emisije gasova u realnim sistemima.

U doktorskoj tezi razmatrana je mogucnost upotrebe Rankine-ovog ciklusa, za

proizvodnju elekti¢ne energije iz izvora niskog toplotnog kvaliteta. Pokazano je da Rankine-
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ov ciklus moze na¢i primenu u procesu kataliticCkog reforminga benzina. Utvrdena je i

lokacija na kojoj je potrebno instalirati Rankine-ov ciklus, kao i usteda koja se njime postize.
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Mpunor 1.

UsjaBa o0 ayTopcTBY

!

M3jaBrbyjem aa je poKkTopcka gucepTauumja nod HacrnoBom

MODELOVANJE | ENERGETSKA OPTIMIZACIJA
PROCESA KATALITICKOG REFORMINGA
IBENZINA

e  pesynTaT CONnCTBEHOr UCTPaXuUBaYKor paga,
e [a HUCaM KpLuo/na ayTopcka npasa U KOPUCTUO UHTENEKTYasiHy CBOjUHY ApYyrux nuua.

!
!

MoTnuc
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?ﬂpunor 2,

g UsjaBa 0 kopuwhemwy

t)snamhyjem YHuBep3utetcky 6ubnuoreky ,Csetosap Mapkosuh“ pa y [Oururanuu
penosuTonujyMm YHuBep3uTeta y Beorpagy yHece MoOjy AOKTOpPCKYy Auceprauujy nop
!Hacnoaomz

IMODELOVANJE | ENERGETSKA OPTIMIZACIJA PROCESA KATALITICKOG REFORMINGA
BENZINA

jKoja je Moje ayTopcko Aeno.
i
CarnacaH/Ha cam fa eneKkTpoHcka Bepavja Moje aAuceptauuje Byge AOCTYyNHa y OTBOPEHOM
npuctyny.

‘Mojy AOKTOPCKY AucepTauujy noxpaweHy y [urutanHu penosutopujym YHuBepauTeta vy
Beorpany mory na kopucTe cBu koju nowTyjy oapenbe cagpxaHe y ogabpaHom Tuny nuueHue
KpeatusHe 3ajegHuue (Creative Commons) 3a kojy cam ce ognydyuo/na.

1. AyTopcTtBO

2. AyTOPCTBO - HEKOMEPLMjanHo

yTOPCTBO — HeKoMmepuujanHo — 6e3 npepage
. AyTOpCTBO — HEKOMEepUUjarnHo — A4enuUT Nog UCTUM ycrnoBuma
}5. AyTopcTteo — 6e3 npepage
e. AyTOpCTBO — [AenuUTh NoA UCTUM yCnoBuMa

!(Monmmo £a 3a0KpYXXUTe camo jeaHy og wecT noHyheHux nuueHun. Kpartak onuc nuueHum pat

?e Ha cnegehoj cTpaHuum.)

i
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MNornuc
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