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دراين پژوهش شبيه‌س��ازي هيدروديناميک��ي و انتقال حرارت 
رآکتورهاي واحد تبديل کاتاليستي به کمک ديناميک سيالات 
محاس��باتي انجام شده اس��ت. معادلات بقاي جرم، ممنتوم و 
انرژي به همراه معادلات اغتشاش به طور همزمان در المان‌هاي 
حجم محدود سيستم حل شده ‌است. توزيع زمان اقامت سيال 
در اين رآکتورها با اس��تفاده از تکني��ک تزريق پله‌اي ردياب 
در ورودي به دس��ت آمده ‌است. پارامتر پراکندگي جريان در 
هر س��ه رآکتور تحت بررسي محاس��به و گزارش شده ‌است. 
تصحيحات س��اختاري قابل قبول در سيستم جهت رسيدن به 
ش��رايط جرياني مناس��ب و افزايش ظرفيت انجام شده است. 
مش��خص ش��د ک��ه افزاي��ش ظرفي��ت در ورودي و افزايش 
مقاومت‌ه��اي توزيع کننده‌ه��اي جريان، به بهب��ود يکنواختي 
جري��ان، کمک مي‌کند. به منظ��ور در نظر گرفتن گرماي توليد 
يا مصرف ش��ده در ناحيه متخلخل حاوي کاتاليست که در آن 
واکنش‌هاي شيميايي زيادي به وقوع مي‌پيوندد، ترم‌هاي منابع 
چش��مه يا چاه حرارتي در معادله انرژي جايگزين شده ‌است. 
نتايج نش��ان مي‌دهد که عمده افت دما در اولين راکتور اتفاق 
مي‌افت��د. در ادامه با تعويض ش��رايط عايق پوس��ته راکتورها، 

ش��رايط حرارتي سيستم بررسي شده‌اند. اس��تفاده از عايقي با 
ضخام��ت دو برابر عاي��ق کنوني يا عايقي ب��ا ضريب هدايت 
حرارتي کمتر )W/m. K 0/06( تقريباً معادل هم مي‌باش��د که 
هر يک به نوبه خود اتلاف حرارتي از سيستم را کمتر مي‌کند.

مقدمه

امروزه با پيشرفت‌هاي روزافزون بشر در زمينه‌هاي مختلف 
و از جمله تكنولوژي ماش��يني، دو مبحث استفاده بهينه از 
انرژي و سوخت و توليد بيشتر سوخت‌هاي مورد استفاده، 
بيش از پيش نمود پيدا كرده اس��ت. س��وخت اصلي مورد 
اس��تفاده بش��ر در زندگ��ي روزمره، بنزين مي‌باش��د كه در 
برخي از واحدهاي پالايش��گاهي با اس��تفاده از تكنولوژي 
واكنش‌هاي بازآرايي كاتاليستي توليد مي‌شود. در واقع بيش 
از 60 % بنزين توليدي در دنيا در واحدهاي تبديل كاتاليستي نفتا 
به وجود مي‌آيند و از اين نقطه نظر، شبيه‌سازي و بهينه‌سازي
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نرم‌افزاري چنين واحدهايي همراه با معتبرس��ازي نتايج در 
مقي��اس بنچ و پايلوت از اهميت خاصي برخوردار اس��ت. 
واكنش‌هاي تبديل كاتاليس��تي نفتا متعدد و پيچيده هس��تند 
و ب��ا توجه به وجود برش‌هاي فراوان )حدود 3000 برش( 
هيدروکرب��وري در خوراک، شبيه‌س��ازي س��ينتيكي دقيق 
اين واحدها عملي به نظر نمي‌رس��د، اگ��ر چه مطالعاتي با 
فرضيات بس��يار س��اده و محدودكننده كه هريك بر روي 
فرآيند اثرگذار هس��تند، انجام شده است ]1-5[. مهم‌ترين 
عامل مؤثر در مق��دار تبديل خوراك به بنزين با عدد اكتان 
مناسب، پارامتر دما است. البته الگوي جرياني و پراکندگي 
محوري يا ش��عاعي جريان ني��ز از فاکتورهاي مهم در اين 
زمينه به ش��مار مي‌رود. لذا شبيه‌سازي حرارتي اين فرآيند 
و بهينه‌س��ازي مص��رف انرژي آن لازم و ض��روري به نظر 
مي‌رسد. زيرا از يك طرف با كاهش مصرف انرژي، فرايند 
مقرون به صرفه‌تر خواهد شد و از طرف ديگر کاهش هدر 
رفت گرما در سيس��تم، افت دم��اي رآکتورها را کمتر و در 
نتيجه درصد تبديل را بيش��تر كرده و كيفيت بنزين توليدي 

را بهتر و مناسب‌تر خواهد كرد ]5[.

با پيشرفت دانش نرم‌افزاري و سخت افزاري در قرن اخير، 
ام��كان حل عددي معادلات جريان��ي، حرارتي و جرمي با 
اس��تفاده از كامپيوترهاي پرسرعت به وجود آمده است. به 
عنوان مثال، روش‌ه��اي حجم محدود،‌ براي حل معادلات 
جرياني بسيار مناسب مي‌باشند. استفاده از ديناميك سيالات 
محاسباتي1 در قالب حجم محدود ابزاري ارزشمند و تقريباً 
‌ارزان جه��ت شبيه‌س��ازي فرآيندهاي مختلف به حس��اب 
مي‌آيد، با اين حال هنوز در اين زمينه محدوديت‌هايي نظير 
نياز به منابع محاسباتي زياد، پردازنده‌هاي قوي، عدم حذف 
خطاهاي حل عددي، وابس��تگي نتايج به نيروي انس��اني و 
مدل كردن تنش‌هاي رينولدز و معادلات اغتش��اش، وجود 
دارد. شبيه‌سازي ديناميك سيالات محاسباتي فرآيند تبديل 
كاتاليس��تي تا كنون انجام نشده اس��ت و در اين خصوص 
مطالعات موردي مح��دودي، تنها هيدروديناميك فرآيند را 
بررس��ي كرده‌ان��د ]6 و 7[. در هيچ ي��ك از اين مطالعات، 
نتيجه‌گيري بر مبناي توزيع زمان اقامت، شبيه‌سازي حرارتي 
و انتقال جرم اجزا انجام نش��ده است. بنابراين، شبيه‌سازي 
هيدروديناميکي و حرارتي سيستم ارزشمند خواهد بود. در 

اين مطالعه با اس��تفاده از دانش ديناميك سيالات محاسباتي 
حجم مح��دود و با ب��ه كار بردن تكنيك‌ه��ا و فرض‌هاي 
س��ادهك‌ننده نزديك به واقعيت، س��عي خواهد شد كه ديد 
ت��ازه‌اي از انتقال ح��رارت و تبادل آن با محيط به دس��ت 
آورده و از آن براي بهينه‌سازي حرارتي فرآيند استفاده كنيم 
ت��ا بتوان عملكرد فرآيند را بهبود بخش��يده و احتمالاً بازده 
و كيفي��ت بنزين توليدي را بالاتر ببري��م. در اين مطالعه با 
فرض ناحيه متخلخل به عنوان بستر واکنش‌ها و با استفاده 
از تعريف منابع حرارتي به دليل انجام واکنش‌هاي شيميايي 
و همچنين منابع به علت وجود کوره بين رآکتورها س��عي 
خواهد ش��د تا حد امکان يک شبيه‌س��ازي معتبر از انتقال 

حرارت در سيستم به دست آورده شود.

روش کار

در اين بخش چون هندسه کلي سيستم و رآکتورها از تقارن 
محوري برخوردارند، فرم معادلات را در حالت دو بعدي با 
تقارن محوري بررسي و گزارش خواهيم کرد. لذا يک بعد 
محوري و يک بعد شعاعي خواهيم داشت. شکل دو بعدي 
معادله بقاي جرم براي يک سيس��تم با تقارن محوري براي 
جريان‌هاي تراکم‌پذير و تراکم‌ناپذير به صورت زير است: 

                       )1(
 )Sm( جرم اضافه ش��ده به فاز پيوسته از طريق فاز ناپيوسته
در اين مطالعه خاص برابر صفر است، زيرا جريان سيال در 
کل سيستم تک-فاز مي‌باشد. قانون بقاي ممنتوم محوري و 

شعاعي نيز به ترتيب عبارتند از:
                         

        )2(
         

           
                       )3(

که در آن:
                                                     )4(

ترم F در ط��رف دوم اين معادلات بيان‌گر چش��مه يا چاه 
ممنتوم القايي به وس��يله نيروهاي بدنه )مثلًا شتاب جاذبه(

1. Computational Fluid Dynamics (CFD) 



27شبيه‌سازي هيدروديناميكي...

يا محيط متخلخل اس��ت که معمولاً ب��ا معادله 5 در محيط 
متخلخل جايگزين مي‌شود.

                                          )5(
بنابراين معادلات حاکم اصلي روابط 1، 2 و 3 هس��تند که 
بايد همزمان با يک يا چند معادله اغتشاش حل شوند. کليه 
معادلات فوق را مي‌توان در مرجع ]8[ جستجو نمود. طبق 
شبيه‌سازي‌هايي که قبلًا انجام گرفته است مدل دو پارامتري 
 y+ اس��تاندارد همراه با توابع ديواره استاندارد در حالت k-ε

بين 30 تا 300 و با فرض زبري ديواره m 0/000001 براي 
اين سيس��تم خاص معتبر اس��ت و مي‌ت��وان از عدم وجود 
جريان‌هاي چرخش��ي در سيستم که نيازمند شبيه‌سازي سه 
بعدي سيستم اس��ت، اطمينان حاصل کرد ]6، 7 و 11-9[. 
در تمامي اين مراجع نتايج س��ه بعدي و دو بعدي مش��ابه 
يکديگر گزارش ش��ده‌اند. زيرا سيس��تم مورد نظر از تقارن 
محوري بس��يار بالايي برخوردار اس��ت. به هر حال شكل 
اس��تاندارد معادلات انتقال براي k و ε به صورت زير است 

:]12[
                                  )6(

                     )7(
 μT .]8[ را مي‌توان توس��ط مدل‌هاي خاصي محاسبه کرد G
 k بيان‌گر ويس��کوزيته اغتشاش است و معمولاً با توان دوم
رابطه مس��تقيم دارد. اين معادلات انتقال، 4 پارامتر تجربي 
)σε C2 ،C1 او σk( دارد ك��ه مقادير آنها به كمك آزمايش��ات 

تجربي به دست مي‌آيد ]13[. با استفاده از قابليت‌هاي دانش 
ديناميک سيالات محاسباتي، به راحتي مي‌توان اين معادلات 
را در ح��وزه عملکرد س��يال به صورت عددي حل کرده و 
نتايج را به دست آورد. تقريب محيط متخلخل علاوه بر اين 
که ترم چاه ممنت��وم معادله 5 را وارد معادلات بقاء ممنتوم 
مي‌کن��د، تخلخل مورد نظر را در تمامي متغيرهاي اس��کالر 
حاض��ر در ترم‌هاي معادلات انتق��ال ضرب خواهد کرد. به 
عنوان مثال معادله بقاي انرژي در يک سيستم شامل محيط 

متخلخل به صورت زير است ]13[:
                      )8(

                             
keff در محيط‌هاي متخلخل توسط مدل محاسباتي، به عنوان 

متوس��ط حجمي هدايت حرارتي س��يال و جامد محاس��به 

مي‌شود ]13[:
                                           )9(

براي شبيه‌س��ازي حرارتي سيس��تم، منابع حرارتي واکنشي 
همگي در داخل بس��ترهاي کاتاليستي فعال مي‌شوند، زيرا 
واکنش‌ها در اين قسمت‌ها اتفاق مي‌افتد. در اين خصوص 
اس��تفاده از هندسه هر س��ه راکتور با هم از نظر شبيه‌سازي 
حرارت��ي مزيتي بزرگ به حس��اب مي‌آيد. زي��را علاوه بر 
شبيه‌س��ازي حرارتي سيستم، مي‌توان بار حرارتي مورد نياز 
کوره و ديگر پارامترهاي آن را نيز شبيه‌سازي کرد. با تغيير 
منابع حرارتي کوره مي‌توان دماهاي ورودي به راکتورها را 
تغيير داد و از اين طريق وارد فاز جديدي از شبيه‌س��ازي‌ها 
شد. با اين هندس��ه علاوه بر شبيه‌سازي انتقال حرارت در 
راکتوره��ا به تنهاي��ي، مي‌توان کوره را ني��ز با فرض اينکه 
ناحيه اتصال بين راکتورها را تشکيل داده است، شبيه‌سازي 
ک��رد. در واقع لوله‌هاي رابط بي��ن راکتورها به عنوان کوره 
فرض ش��ده و منابع حرارتي مناسب در اين قسمت‌ها قرار 
داده خواهد شد. در ابتدا بايد منابع حرارتي محاسبه شوند. 
ب��راي اي��ن کار دو روش وج��ود دارد. در روش اول لازم 
اس��ت با توجه به درصد تبديل موجود از داده‌هاي تجربي، 
مقدار پيشرفت واکنش‌ها مشخص شود و نهايتاً با توجه به 
ميزان گرماي توليد يا مصرف ش��ده از هر واکنش، ترم‌هاي 
منابع حرارتي محاسبه شوند. در روش دوم از طريق موازنه 
ان��رژي بين نواحي قبل و بعد بس��ترها ي��ا کوره‌ها، مقادير 
منابع انرژي تعيين مي‌ش��ود. به دليل تغيير درصد تبديل به 
مرور زمان ناش��ي از اعمال تغييرات در ش��رايط عملياتي، 
در اي��ن مطالعه راه دوم را انتخاب کرده‌ايم. به هر حال اگر 
محاسبات معتبر باشد، در صورت استفاده از هر دو روش، 
بايد به نتايج مش��ابه برس��يم. در روش دوم به کمک انجام 
محاس��بات موازن��ه آنتالپي )يا موازن��ه حرارتي( در حالت 
طراح��ي )مطابق با ظرفيت اس��مي(، مقادير حرارت اضافه 
شده يا کاسته شده از سيستم به واسطه گرماي واکنش‌ها و 
شار حرارتي در کوره‌ها محاسبه و استفاده مي‌شوند. در اين 
روش نيز فرضيات ساده کننده‌اي به كار مي‌رود. مثلًا انتقال 
حرارت از ديواره‌ها به محيط ناديده پنداش��ته مي‌شود و در 
واقع سيستم، آدياباتيک فرض مي‌شود. در ادامه خلاصه اين 
محاس��بات براي راکتورها و کوره‌هاي فرضي آورده
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شده است. لازم به ذکر است که براي لحاظ نمودن گرمايش 
س��يال در کوره‌هاي فرضي نيز مي‌توان از دو روش استفاده 
کرد: 1- فرض ش��ار حرارت��ي ثابت ب��ر روي ديواره‌هاي 
ک��وره و 2- فرض ايجاد منابع حجمي حرارتي در کوره‌ها. 
مورد اول ش��رايط مورد انتظار را برآورده نخواهد کرد و ما 
ناگزيريم که ش��بيه گرماي واکنشي، براي کوره‌ها نيز منابع 

حجمي حرارتي را از نوع چشمه در نظر بگيريم.

مفهوم توزي��ع زمان اقامت يکي از راه‌ه��اي تئوري جهت 
تخمي��ن مقدار انحراف سيس��تم از حالت اي��ده‌آل و مقدار 
پراکندگي جريان از مدل کاملًا پيس��توني به شمار مي‌رود. 
در حقيقت المان‌هاي مختلف س��يال از مسيرهاي مختلفي 
در رآکت��ور عبور مي‌کنند. در نتيج��ه زمان‌هاي متفاوتي را 
در ح��ال عبور از رآکتور ط��ي مي‌نمايند. به مجموع توزيع 
اين زمان‌ها براي جريان س��يال خروجي از رآکتور، توزيع 
س��ن خروجي E يا همان توزيع زم��ان اقامت RTD1 گفته 
مي‌شود. کليه مباحث و فرمول‌هاي مربوط به اين مبحث در 
مرجع ]14[ ارائه ش��ده است. در اين پژوهش براي مطالعه 
پراکندگ��ي جريان، فقط از روش تزري��ق ردياب پله‌اي به 
صورت فرضي استفاده خواهيم کرد. به اين صورت که پس 
از انجام شبيه‌س��ازي ديناميک س��يالات محاسباتي و پايدار 
شدن جريان در رآکتور يا مخزن مورد نظر، سيال رديابي با 
خواص هيدروديناميکي کاملا يکسان در ورودي جريان به 
ص��ورت پله اي تزريق مي‌کنيم و غلظت آن را در خروجي 
سيس��تم ثبت مي‌نماييم. بايد دقت ش��ود که از زمان تزريق 
ردياب، محاس��بات به صورت ناپايدار انجام شود تا بتوان 
اثرات عبور ردياب را مشاهده کرد. جرياني با دبي حجمي 
)ν (m3/ s را در ورودي رآکتوري به حجم V در نظر مي‌گيريم. 

در زم��ان فرضي t=0 ردياب��ي را با غلظت Cmax در ورودي 
تزريق مي‌کنيم و غلظت ردياب را در خروجي اندازه و ثبت 
مي‌نماييم و منحني Cstep را در خروجي بر حسب زمان t تا 
زمان‌هاي نسبتاً طولاني رسم مي‌کنيم. اين عمل را تا زماني 
ادامه مي‌دهيم که غلظ��ت ردياب در خروجي به 99/99 % 
مقدار ورودي آن برس��د. منحني به دس��ت آمده اصطلاحاً 
S ش��کل اس��ت و به طور مجانبي به مقدار غلظت ورودي 
ردياب نزديک مي‌ش��ود. اين منحني داراي نقطه عطفي در 
( مي‌باشد. شکل بدون بعد  زمان متوسط اقامت س��يال )

نمودار Cstep بر حسب زمان، منحني F نام دارد که معمولاً از 
آن جهت يافتن منحني توزيع زمان اقامت استفاده مي‌شود. 
به طور خلاصه با مش��تق‌گيري از نمودار F بر حسب زمان 

مي‌توان به راحتي به منحني E دست يافت.

شبکه‌بندي

در خصوص شبيه‌س��ازي حرارتي سيس��تم، ب��راي تمامي 
رآکتوره��ا ضخامت پوس��ته مدنظر بوده اس��ت و مطابق با 
اطلاعات دريافت شده از پالايشگاه تهران، عايقي از جنس 
آزبس��ت و به ضخامت cm 5 به دور هر س��ه رآکتور بسته 
شده است ]15[. ضخامت پوسته رآکتورها به طور مساوي 
و برابر mm 88 فرض ش��ده است. شکل 1 شبکه‌بندي دو 
بعدي با تقارن محوري مورد اس��تفاده در اجراهاي حرارتي 
را نش��ان مي‌دهد. براي شبيه‌س��ازي حرارتي تمام مناطقي 
که س��يال از آنها عبور نمي‌کند را نيز بايد شبکه‌بندي کنيم 
)مثلًا پوس��ته رآکتورها، منطقه خالي از کاتاليست و منطقه 
حاوي آجرهاي نسوز(. در شبيه‌سازي حرارتي، رژيم انتقال 
حرارت از نوع هدايت حرارتي در اين مناطق حاكم بوده و 
بر روي نتايج اثرگذار خواهد بود. لذا همان‌گونه که ش��کل 
1 نش��ان مي‌دهد، قسمت بدون کاتاليست و قسمت حاوي 
آجر انتهاي بس��ترها نيز ش��بکه‌بندي ش��ده‌اند. ضمن اينکه 
قسمت پوسته رآکتورها نيز بايد شبکه‌بندي شوند. در شکل 
1 نواحي مختلف رآکتور اول با ذکر نام نشان داده شده‌اند. 
در قسمت پوس��ته رآکتورها، چندين لايه شبکه‌بندي مورد 
اس��تفاده قرار گرفت ت��ا از وجود گراديان‌ه��اي دمايي در 
پوس��ته )در صورت وجود( اطلاع پي��دا کنيم. جنس بدنه 
رآکتور از فولاد استيل با پوشش کروم است که به اصطلاح 
)" ¼ Chrom 1( ناميده مي‌شود. جنس کليه آلياژهاي داخلي 

از فولاد کربن اس��تيل فرض شده و از خواص حرارتي اين 
ماده در شبيه‌س��ازي‌ها استفاده ش��ده است. شکل 1 حاوي 
3184585 م��ش با در نظ��ر گرفتن مش پوس��ته رآکتورها 
است. ناحيه پر شده از آجرهاي‌نسوز با نوعي سيمان به نام 

گرين کاست2 94 پر شده است. 

1. Residence Time Distribution
2. Greencast 94
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Gy

شکل 1- شبکه‌بندي مورد استفاده در شبيه‌سازي حرارتي براي سيستم دو بعدي با تقارن محوري، نواحي مختلف رآکتور و ناحيه انجام 
واکنش )رآکتور دوم(، پوسته رآکتور که حاوي سه لايه مش است به همراه ناحيه خالي از کاتاليست و سپر

اي��ن ناحيه از رآکتور يک ناحيه مرده به ش��مار مي‌رود كه 
سيال اجازه عبور از آن را ندارد. از 3 لايه‌مش جهت ضبط 
گراديان دمايي در پوس��ته استفاده ش��ده است. شبکه‌بندي 
پوس��ته و ناحيه حاوي س��يمان بر مبناي س��ازمان يافته و 
نواحي مرکزي خالي از کاتاليس��ت بر مبناي غير س��ازمان 
يافته انجام گرفته اس��ت. سپر موجود داخلي نيز به صورت 
تک لايه ش��بکه‌بندي شده است. زيرا وجود گراديان دمايي 
داخ��ل آن با توجه ب��ه ضخامت ناچي��ز و ضريب هدايت 
حرارتي بالاي آن بعيد به نظر مي‌رسد. همچنين در نزديکي 
ديواره‌ها از مش لايه مرزي چگال اس��تفاده ش��ده است تا 
بت��وان اثرات لاي��ه مرزي و اثرات دي��واره را بر روي توده 

سيال لحاظ نمود.

ب��راي از بين بردن اثرات اندازه مش بر روي نتايج، چندين 

منطقه عاري
 از كاتاليست

منبع گرمايي بستر

ناحيه حاوي آجر

سپر

پوسته

منطقه عاري
 از كاتاليست

ش��بکه‌بندي متفاوت بررس��ي ش��ده است. ش��کل 2 نشان 
مي‌دهد که در صورت انتخاب مش نوع 4، پروفايل سرعت 
بر حسب شعاع از نوع مش‌بندي مستقل مي‌شود. در نتيجه 

مي‌توان مطمئن بود که اندازه مش در نتايج بي‌تأثير است.

خواص حرارتي

خواص حرارتي س��يالات و جامدات موجود در سيستم از 
منابع و مراجع معتبر استخراج شده‌اند ]16 و 17[. خواص 
حرارتي س��يال عملياتي در متوسط فشار و دماي عملياتي 
ثابت انتخاب ش��ده است.مقادير متوس��ط ظرفيت گرمايي 
ويژه و ضريب هدايت حرارتي هيدروژن با توجه به مقدار 
 kJ/kg.K حجم��ي غالبي که دارد )بي��ش از70%(، به ترتيب

12425 و W/m.K 0/35542 در نظر گرفته شده‌اند ]18[.
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 جنس کاتاليست بسترها R62 پلاتين-رنيوم بر پايه آلومينا با 
سطح فعال حدود m2/gr 200 است. ظرفيت گرمايي ويژه و 
 765 J/kg.K ضريب هدايت حرارتي آلومينا به ترتيب برابر
و W/m.K 13 و دانسيته آن kg/m3 3975 است ]19[. عايقي 
که به دور پوس��ته رآکتور قرار دارد، طبق آنچه گفته شد از 
جنس آزبس��ت با خواص ظرفي��ت گرمايي ويژه و ضريب 
                                                                                    0/2336 W/m.K 1046 و J/kg.K هدايت حرارتي به ترتيب
و دانس��يته آن kg/m3 576/7 اس��ت ]19[. خواص سيمان 
اس��تفاده شده که خود نوعي عايق حرارتي به شمار مي‌آيد، 
از مراجع مربوطه استخراج شده است ]16[. ظرفيت گرمايي 
وي��ژه و ضريب هدايت حرارتي اين م��اده به ترتيب برابر 
اس��ت J/kg.K 765 و W/m.K 1/85. دانس��يته اين ماده نيز 
برابر kg/m3 2500 گزارش ش��ده است. تخلخل بسترهاي 

کاتاليستي نيز ثابت و برابر 0/37 انتخاب شده است.

شرايط عملياتي

در جدول 1 ش��رايط عمليات��ي هيدروديناميکي و حرارتي 
در حالت ظرفيت اس��مي به طور خلاصه ذکر ش��ده‌ است. 
جزئيات ش��رايط حرارت��ي کوره‌ه��ا نامعلوم اس��ت. تنها 
اطلاعات��ي که در اين خصوص وجود دارد، اين اس��ت که 

شكل 2- نمودار سرعت بر حسب شعاع در رآكتور اول براي شبكه‌بندي‌هاي مختلف )شبكه‌بندي نوع 4 حاوي 3185485 تعداد مش مي‌باشد(
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اين کوره، سيال را از يک دماي مشخص به دماي مشخص 
ديگري مي‌رساند. لذا اصل شبيه‌سازي نيز بر اين مبنا استوار 
 77 °F ش��ده است. درجه حرارت محيط پيرامون رآکتورها
مطابق با دماي اس��تاندارد محي��ط و ضريب انتقال حرارت 
جابه‌جايي محيط W/m2.K 10 انتخاب شده‌اند. اين ضريب 

درحالت باد شديد ممكن است تا 10 برابر افزايش يابد. 
محاسبه منابع حرارتي واکنشي

همان‌گونه‌که قبلا ذکر ش��د، منابع انرژي واکنشي که در هر 
س��ه رآکتور به صورت چاه انرژي لحاظ مي‌ش��ود، بر اساس 
موازنه انرژي محاس��به مي‌شوند نه به کمک گرماي واکنش و 
ف��رض يک درصد تبديل خاص. اين روش در صورت تغيير 
درصد تبديل باعث مي‌ش��ود كه محاسبات از اعتبار بيشتري 
برخوردار باشند. محاسبات منابع حرارتي واکنشي در بسترهاي 
کاتاليستي براي رآکتورهاي اول، دوم و سوم انجام شده است 

که نتايج آن به اختصار در جدول 2 ارائه شده است.

محاسبه منبع حرارتي کوره

دو ک��وره فرضي در محل لوله‌هاي رابط رآکتور اول به دوم و 
رآکتور دوم به سوم وظيفه گرم کردن سيال تا دماي مطلوب را 

برعهده دارند )شکل 3(.
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جدول 1- شرايط عملياتي طراحي رآکتورهاي پالايشگاه تهران ]15[
رآکتور سومرآکتور دومرآکتور اولشرايط عملياتي

)Psig( 445415388فشار ورودي

)Psig( 432401378فشار خروجي

)°F( 100010001000دماي ورودي

)°F( 911981998دماي خروجي

)°F( نامعلومنامعلوم15/848سرعت خوراك ورودي

جدول 2- منابع حرارتي استفاده شده در محاسبات

حجم ناحيه مشمول )m3(نرخ حجمي توليد )W/m3(شرح منبع حرارتي و نوع آن

55608010/068199-بستر اول )واکنشي(

7580116/209413-بستر دوم )واکنشي(

7280/329/122127-بستر سوم )واکنشي(

88483000/63274571کوره اول )فيزيکي(

23734000/51769244کوره دوم )فيزيکي(

شکل 3- کوره فرضي بين رآکتور اول و دوم

طبق يک اجراي آزمايش��ي انجام شده، اين نتيجه به دست 
آمد که منابع گرمايي لزوماً بايد از نوع چشمه و به صورت 
حجمي تعريف ش��وند و اس��تفاده از شار حرارتي سطحي 
براي گرم کردن سيال به دليل سرعت بالاي سيال، اثر بخش 

نمي‌باشد. 

جدول 2 خلاصه محاس��بات منابع حرارتي حجمي کوره‌ها 
را گزارش کرده است. مطابق جدول 2، نرخ حجمي مصرف 
حرارت از بس��تر اول به بستر سوم کاهش قابل ملاحظه‌اي 
داش��ته است، زيرا شدت واکنش‌هاي گرمازا از بستر اول به 

سوم افزايش مي‌يابد. 

در واقع بر اس��اس تجربه مشاهده شده که نرخ واکنش‌هاي 
گرماگي��ر از رآکتور اول به س��وم کاه��ش يافته و برعكس 
ش��دت واكنش‌هاي گرمازا از رآکتور اول به س��وم افزايش 
مي‌ياب��د ]15، 20 و 21[. همچنين ن��رخ حرارت مورد نياز 
در کوره دوم جهت جبران دماي از دست رفته تقريباً 0/25 
اولين کوره اس��ت. کلي��ه منابع حرارتي گزارش ش��ده در 
معادله انرژي جاي‌گذاري ش��ده و نقش يک چشمه يا چاه 

حرارتي را در ناحيه مربوطه ايفا ميك‌نند.

محوطه كوره
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نتايج و بحث

در اين قس��مت سيس��تم اصلي در حال��ت طراحي )تحت 
ظرفيت اس��مي( که بسيار نزديک به شرايط عملياتی است، 
شبيه‌س��ازي ش��ده اس��ت. کانتورهاي دمايي در رآکتورها 
در ش��کل‌هاي 4 تا 6 به نمايش گذاش��ته شده‌ است. مدل 
اغتشاش نيز همان k-ε استاندارد انتخاب شده است. توزيع 
تخلخل در بس��ترها يکنواخت و همه جا برابر 0/37 است. 
کاملًا مش��خص است که س��يال به محض ورود به بسترها 
انرژي خود را از دس��ت مي‌دهد. در حقيقت انرژي داخلي 
س��يال، صرف انجام واکنش‌هاي مربوطه مي‌شود. پروفايل 
دمايي در بسترها تحت تأثير هيدروديناميک فرآيند، توزيع 
ش��عاعي را نشان مي‌دهد. به طور کلي افت دمايي در بستر 

اول بيش��تر از بستر دوم و سوم اس��ت. اين نتيجه مطابق با 
مقادير به دست آمده جدول 2 است. افت دمايي بستر دوم 
نيز از بستر سوم بيش��تر است. در ورودي تمامي رآکتورها 
بايد دماي يکس��اني برابر با F ° 1000 به دست آيد. نواحي 
خال��ي از کاتاليس��ت کمترين دما را در سيس��تم دارد. اين 
نواحي، حاوي گلوله‌هاي س��راميکي خنثي اس��ت که نقش 
يک عايق حرارتي بس��يار کارآمد را ب��ازي مي‌کند و عمل 
درزبندي و جلوگيري از ميان بر زدن سيال را بر عهده دارد. 
بنابراي��ن، حرارت فقط از طريق مکانيزم نفوذ به اين مناطق 
منتقل مي‌ش��ود. کانتورهاي آنتالپي در رآکتور اول در شکل 
7 نشان داده ش��ده است. آنتالپي هميش��ه به همراه جريان 
معن��ا و مفهوم خود را بي��ان مي‌کند، زيرا دبي جرمي بخش 

جدايي‌ناپذير آن است.

شکل 4- کانتورهاي دما بر حسب درجه فارنهايت براي رآکتور اول

شکل 5- کانتورهاي دما بر حسب درجه فارنهايت براي رآکتور دوم
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شکل 6- کانتورهاي دما بر حسب درجه فارنهايت براي رآکتور سوم

شکل 7- کانتورهاي آنتالپي ويژه )J/kg( براي اولين رآکتور

ش��کل 7 به درستي نشان مي‌دهد که جريان از مناطق خالي 
از کاتاليس��ت و منطقه پر شده از سيمان عبور نمي‌کند. اين 
مناطق تنها حاوي آنتالپي اس��تاتيک هس��تند و فقط انرژي 
داخل��ي دارند و آنتالپ��ي جرياني آنها برابر صفر اس��ت. با 
بررس��ي بيش��تر مش��اهده ش��د که با توجه به اينکه جنس 
پوسته رآکتور از فلز است و ضريب هدايت حرارتي بالايي 
دارد، گرادي��ان دمايي قاب��ل توجهي در پوس��ته رآکتورها 
وجود ندارد )با وجود انتخاب 3-4 لايه ش��بکه‌بندي شده(. 
اين مس��أله خود يك مزيت به ش��مار مي‌آي��د. زيرا وجود 
گراديان دمايي در ديواره‌ها سبب انتقال حرارت به بيرون از 
رآکتورها مي‌شود )شكل 8( . بيشترين افت دمايي مربوط به 
مناطق مرکزي اولين رآکتور است که خوشبختانه در واکنش 
شرکت ندارند. هرچقدر توزيع دما در سبدهاي توزيع‌کننده 
ورودي به بس��تر و خروج��ي از آن )مرزه��اي ورودي و 

خروجي محيط متخلخل( يکنواخت‌تر باشد، کمک بيشتري 
ب��ه افزايش درص��د تبديل خواهد کرد. اي��ن توزيع دما در 
ش��کل 9 رسم ش��ده اس��ت. در اين بخش با جلوگيري از 
افت دما در سيس��تم و بسترها، شرايط مناسب‌تري را براي 
انجام واکنش‌هاي مطلوب آماده کرده‌ايم. ش��کل 9 نش��ان 
مي‌دهد که توزيع دما در طول س��ومين بستر مناسب است، 
اما بس��ترهاي دوم و اول مخصوص��اً در خروجي‌ها توزيع 
نامناس��بي دارند. مجاورت با ناحيه خالي از کاتاليست براي 
اين بس��ترها و دماي پايين ناحيه خالي از کاتاليست، باعث 
اين اثر نامطلوب ش��ده اس��ت. احتمالاً با حذف اين ناحيه 
مي‌ت��وان از اين پديده نامطلوب جلوگيري كرد. افت دماي 
دو بستر اول و دوم زياد است، ولي اين افت دما که ناشي از 
وقوع واکنش‌هاي مطلوب گرماگير مي‌باشد، اجتناب‌ناپذير 

است.
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شکل 8- کانتورهاي دما بر حسب درجه فارنهايت در ناحيه پوسته رآکتور اول

30252015
(m) طول بستر

650

دما
 (K

)

شکل 9- توزيع دما در طول بسترها براي سيستم اصلي

1050
600

800

850

750

700

ورودي دومين بستر راكتور ورودي سومين بستر راكتور
ورودي اولين
 بستر راكتور

خروجي دومين بستر راكتور

خروجي سومين بستر راكتور

خروجي اولين بستر راكتور

ب��ا اين حال مي‌توان به ميزان ناچيزي از افت فيزيكي )و نه 
ش��يميايي( حرارت جلوگيري کرد. مثلًا با عايق‌کاري بهتر 
پوسته رآکتور مي‌توان مقدار کمي از افت دما را از بين برد. 
ب��ه طور طبيعي در انتهاي خروجي س��بدها دما تا اندازه‌اي 
افت پي��دا مي‌کند. اين افت مي‌تواند به علت کاهش انرژي 
سيال ناش��ي از انتقال حرارت با ديواره يا منطقه پر شده از 
س��يمان باش��د. نمودار افت دما در بسترها بر حسب شعاع 
در وس��ط هر سه بستر در ش��كل 10 رسم شده است. اين 
شكل نشان مي‌دهد كه با نزديک شدن به مرکز، دما كاهش 
مي‌يابد. بيش��ترين مقدار شيب در شكل 10، متعلق به بستر 
اول است. به طور کلي اين شيب که مقدار آن بيان‌گر بزرگي 

انتقال حرارت شعاعي است )زيرا انتقال حرارت هدايتي و 
جابه‌جايي متناس��ب با گراديان دما هستند(، از بستر اول به 
س��وم کاهش مي‌يابد. پس بيش��ينه انتقال حرارت در بستر 
اول و پس از آن در بس��تر دوم و در آخر هم در بستر سوم 
اتف��اق مي‌افتد. اين پديده‌ها را مي‌توان از کانتورهاي دما در 
ش��کل‌هاي 4 تا 6 نيز اس��تنباط نمود. جدول 3 دماهاي به 
دس��ت آمده در ورودي‌ها و خروجي‌ه��ا و مقدار انحراف 
آنها را در مقايس��ه با مقدار تجربي نش��ان مي‌دهد. س��تون 
دوم جدول 3 نش��ان مي‌دهد که طراحي کوره‌ها به درستي 
انجام ش��ده و اين کوره‌ها به خوب��ي از عهده تأمين دما در 

ورودي‌ها برآمده‌اند.
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سومين بستر

دومين بستر

اولين بستر

804

808
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796
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794
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792
790

790
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0/905 1/105
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770

)m( شعاع بستر

K( دما
دما)

 )K
(

شکل 10- توزيع دما در بسترهاي کاتاليستي بر حسب شعاع

 
  

جدول3 - مقادير به دست آمده دما براي ورودي و خروجي رآکتورها به همراه مقادير واقعي آنها

دماي ورودي رآکتور
)K( طراحي

دماي ورودي 
)K( محاسباتي

درصد خطاي 
نسبي )%(

دماي خروجي 
)K( طراحي

دماي خروجي 
)K( محاسباتي

درصد خطاي 
نسبي )%(

810/9287set0761/4833721/695/23اول
810/9287809/2680/2800/3722788/071/54دوم
810/9287807/3760/44809/8167802/490/90سوم

مقادير به دس��ت آمده براي افت دماي بسترهاي اول، بستر 
دوم و سوم، انتقال حرارت از اولين، دومين و سومين رآکتور 
به محيط، ش��ار حرارتي هريک و کل هدر رفت حرارت از 
 W ،3/1 K ،18/9 K ،86/8 K :سيس��تم به ترتيب برابرند با
 W/m2  ،1564  W/m2  ،123464  W  ،87515  W  ،67909
W/m2 ،1569 1559 و W 278888. مش��خص اس��ت که 
شار حرارتي هدر رفت هر سه رآکتور تقريباً يکسان است. 
توافق بس��يار خوب��ي بين داده‌هاي شبيه‌س��ازي و داده‌هاي 
تجربي به طوري‌که بيش��ترين خطاي محاسباتي کمتر از %6 
اس��ت. بيش��ترين افت دما مربوط به اولين رآکتور با حدود 
K 87 مي‌باشد. اجراهاي متعددي در اين قسمت بر اساس 
سيس��تم اصلي پايه گذاري شدند. از عملي ترين راه حل‌ها 
براي كاه��ش هدر رفت انرژي، عايق‌بندي رآکتور اس��ت. 
زيرا يك عمليات خارجي به حس��اب مي‌آيد و بر جزئيات 

داخلي رآکتورها اثري ندارد.

بررسي مدل‌هاي اغتشاش

در اين قس��مت مدل‌هاي مختلف اغتشاش با توابع ديواره 
متف��اوت به كار رفته اس��ت. انتظار مي‌رود كه در قس��مت 
كوره‌ها، تمام سيال به صورت حجمي و به طور يكنواخت 
گرم ش��ود، در حالي كه مطابق شكل )11-الف(، اين اتفاق 
در خصوص مدل اغتش��اش k-ε استاندارد رخ نداده است. 
در حقيقت س��يال در قس��مت‌هاي نزديك ديواره به دماي 
مطلوب رس��يده اس��ت. حال آنكه توده س��يال هنوز تحت 
تأثي��ر منبع حرارتي قرار نگرفته اس��ت. ه��ر چند در ادامه، 
س��يال به دلي��ل عبور از توزيع كننده‌ها و به علت تش��كيل 
گردابه‌هاي ش��ديد و اختلاط بالا، از نظ��ر دمايي به توازن 
مي‌رس��د، اما همين امر باعث افت دما در توزيع كننده‌ها و 
وارد ش��دن مقداري خطا در محاسبات مي‌شود. زيرا توزيع 
دم��ا در ورودي تمامي رآکتورها تخت و يكنواخت و برابر 

F ° 1000 فرض شده است.
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بنابراي��ن در صورت وجود پراكندگي مح��وري در توزيع 
دما )مانند شكل 11-الف(، خطاي محاسباتي شامل تمامي 
شبيه‌س��ازي‌هاي مش��ابه مي‌ش��ود. از بين مدل‌هاي استفاده 
شده توربولنسي، دو مدل Realizable k-ε و RSM1 بهترين 
ش��رايط را براي كوره‌ه��ا پيش‌بيني كرده‌ان��د و پراكندگي 
محوري دما را بسيار كم نشان داده‌اند. به عنوان مثال شكل 
)11-ب( كانتوره��اي دماي��ي مربوط به م��دل RSM را به 
عنوان بهترين مدل شبيه‌ساز کوره‌ها با تابع ديواره استاندارد 
و عدد رينولدز ديواره بين 30 تا 300 نشان مي‌دهد. مطابق 
ش��كل 11-ب، عمل اختلاط در كوره‌ها ب��ه نحو مطلوبي 
انجام ش��ده و پراكندگي محوري توزيع دما ناچيز اس��ت. 

1. Reynolds Stress Model
2. Y-plus

الف

ب

مدل‌هاي اغتش��اش ديگري نيز امتحان ش��ده‌اند. به عنوان 
مث��ال برخي از پارامترهاي حرارتي مؤثر براي چندين مدل 
اغتشاش مهم در جدول 4 فهرست شده‌اند. در اين قسمت 
بنا بر يك نتيجه گيري كيفي )که در بالا ذکر ش��ده اس��ت( 
م��دل RSM به عنوان بهترين مدل معرفي مي‌ش��ود. جدول 
4 نش��ان مي‌دهد كه مقدار هدررفت حرارتي از سيس��تم به 
شدت به مدل اغتشاش وابسته است و وابستگي كمتري به 
توابع ديواره يا تنظيم رينولدز ديواره2 دارد. بيشترين مقدار 
هدر رفت از سيس��تم، مربوط به مدل RSM است كه پيشتر 
به عنوان بهترين مدل شبيه‌ساز حرارتي از نظر كيفي معرفي 

شده بود.

جدول4 - مقادير به دست آمده هدر رفت حرارتي براي مدل‌هاي توربولنسي مختلف

محدوده y-plusتابع ديوارهمدل اغتشاش
هدررفت حرارت 

از رآکتور اول 
)W(

هدررفت حرارت 
از رآکتور دوم 

)W(

هدررفت حرارت 
از رآکتور سوم 

)W(

هدررفت حرارت 
)W( كل

Standard k-ε106790987515123464278889> >440استاندارد
Standard k-ε306794687432123307278686> >300استاندارد

RNG-k-ε6778087238122804277821>5لگاريتمي
Realizable-k-ε6767687202122748277626>5لگاريتمي

Spalart-Allmaras-=16759387116122741277450
RSM306740788180125053280641> >300استاندارد

RSM )استاندارد و ب k-ε )در کل سيستم به دست آمده از مدل الف )F( شکل 11- كانتورهاي دما
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بهبود شرايط عايق

با توجه به عملي بودن و راحتي اس��تفاده از عايق، يكي از 
بهترين راه‌هاي بهينه‌سازي فرآيند، طراحي دوباره عايق‌هاي 
مورد استفاده است. براي اين منظور چندين اجراي مختلف 
براي كمينه كردن هدررفت حرارت انجام شده است. در يكي 
از اجراها، ضخامت عايق دو برابر يعني m 0/1 فرض شده 
اس��ت. در اجراي بعدي فرض گرديده كه از عايق ديگري 
با خواص حرارتي متفاوت اس��تفاده ش��ده است. اين عايق 
                                                                                            J/kg.K 920 نوعي آزبس��ت معدني با ظرفيت گرمايي ويژه
 kg/m3 0/06 و دانس��يته W/m.K و ضريب هدايت حرارتي
200 اس��ت ]19[. همچني��ن ايده‌آل‌ترين حالت عايقك‌اري 
يعن��ي وج��ود عايق با ضري��ب هدايت حرارت��ي صفر نيز 
شبيه‌س��ازي ش��ده اس��ت. جدول 5 مقادير ه��در رفت از 
ه��ر رآکتور را به هم��راه مقدار كلي آن ب��راي اين اجراها 
نش��ان مي‌دهد. مطابق نتايج ارائه شده در جدول 5، از نظر 

ارزش حرارتي، دو برابر كردن ضخامت عايق فعلي برابر با 
استفاده از يك عايق معدني بهتر است. لذا از اين لحاظ تنها 
محاس��بات اقتصادي تأثيرگذار خواهد بود. به هر حال هر 
يك از اين دو راه كه براي سيستم اصلي اجرا شود، بيش از 

38% از اتلاف حرارتي را كم خواهد كرد.

توزيع زمان اقامت

ش��کل 12 منحني‌هاي کس��ر مولي غلظت خروجي ردياب 
فرض��ي را در س��ه رآکتور واحد تبديل کاتاليس��تي به طور 
جداگانه نشان داده اس��ت )در حالت عملياتي(. هرچه اين 
منحني‌ه��ا عمودي‌تر باش��ند، به حالت اي��ده‌آل و مطلوب 
نزدي‌کتر هس��تند. لذا مي‌توان نتيجه گرفت که انحراف از 
حالت ايده‌آل در رآکتور س��وم بيشتر از دوم و رآكتور دوم 
بيش��تر از اول مي‌باشد. با رس��م منحني F از روي داده‌هاي 

شكل 12، به نموداري مشابه شکل 13 خواهيم رسيد. 

جدول 5 - مقادير به دست آمده هدر رفت حرارتي براي شرايط گوناگون عايقك‌اري با فرض مدل اغتشاش k-ε استاندارد

هدررفت حرارت نحوه عايقك‌اري
)W( از رآکتور اول

هدررفت حرارت از 
)W( رآکتور دوم

هدررفت حرارت از 
)W( رآکتور سوم

هدررفت حرارت كل 
)W(

6790987515123464278889سيستم واقعي
408395269474445167977عايق با ضخامت دو برابر )10 سانتي‌متر(
)k=0.06 W/m.K( 408365267274447167955عايق با خواص جديد

0000حالت ايده‌آل عايق كاري

0 2
)S( زمان

4 8 106 12 16 1814 20
0

0/005
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شکل 12- نمودار کسر مولي يا جرمي ردياب در خروجي سه رآکتور واحد تبديل کاتاليستي

1

2

3
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F
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شکل 13- منحني F سه رآکتور واحد تبديل کاتاليستي

1- اولين راكتور
2- دومين راكتور
3- سومين راكتور

)S( زمان

ش��کل 12 نشان مي‌دهد که يک ذره سيال نهايتاً مي‌تواند تا 
15 ثانيه در رآکتور س��وم محبوس شود. بايد توجه داشت 
كه از نقطه نظر س��ينتيکي، علاوه بر اي��ده‌آل بودن جريان، 
زمان تماس نيز پارامتر مهمي اس��ت. ب��ه عبارت ديگر در 
واکنش‌هاي کاتاليس��تي معمولاً هر قدر زمان تماس سيال با 
جامد زيادتر باش��د، درصد تبديل افزايش خواهد يافت. از 
دو اصل کلي بالا مي‌ت��وان نتيجه گرفت که بهترين منحني 
آن است که کاملًا عمودي باشد اما تا حد امکان در راستاي 
مثبت محور زمان جابه‌جا ش��ده باشد )زمان متوسط اقامت 
س��يال بيش��تر باش��د(. از اين حيث رآکتور س��وم عملکرد 
بهتري را نش��ان مي‌دهد. اما در عوض انحراف آن از حالت 
پيستوني بيشتر اس��ت. اين موضوع که کدام يک از اين دو 
اثر غالب هس��تند، بستگي به س��ينتيک واکنش‌ها و عوامل 
متعدد ديگري دارد که از حوصله اين بحث خارج اس��ت. 
مي‌توان از نمودارهاي ش��کل 13 به صورت موضعي مشتق 
گرفت و شيب نمودار را در هر زمان خاص به دست آورد. 
اين مقادير براي تهيه نمودار E لازم و ضروري هس��تند. در 
خص��وص منحني‌ E بايد گفت که هر چه اين منحني تيزتر 
بوده و به سمت راس��ت متمايل‌تر باشد، سيستم مورد نظر 
کارکرد بهتري خواهد داش��ت. در ادامه مي‌توان عدد پكلت 
)Pe( كه نش��ان‌دهنده مقدار پراكندگي محوري يا ش��عاعي 

جريان از حالت ايده‌آل )جريان كاملًا پيستوني( است را از 
داده‌هاي توزيع زمان اقامت محاس��به كرد. براي اين منظور 
لازم اس��ت زمان اقامت متوس��ط )tm( براي ه��ر راكتور به 

صورت جداگانه محاس��به ش��ود. هر چه اين زمان زيادتر 
بوده و منحني توزيع زمان اقامت متقارن‌تر و نازک‌تر باشد، 
مقدار درصد تبديل بيشتر خواهد بود. عدد پكلت معكوس 

پارامتر معروف پراكندگي يا  است.
                                             )10(

عدد پراكندگي نيز بايد توسط محاسبات RTD كه در مرجع 
 )D( 14[ ذکر شده است، محاسبه شود. ضريب پراكندگي[
بر حس��ب  است كه مقادير زياد آن بيان‌گر پراكندگي 
زياد جريان مي‌باشد. اگر D به سمت صفر ميل كند، جريان 
به حالت پيس��تونی نزديك خواهد ش��د و اگر به سمت ∞ 
ميل كند، جريان مختلط1 اس��ت. L بعد مشخصه سيستم بر 
حسب متر و u سرعت متوسط جريان در يک مقطع خاص 
بر حس��ب متر بر ثانيه اس��ت. براي محاس��به غلظت‌هاي 
متوس��ط در خروجي لزوماً بايد از منحني‌هاي E اس��تفاده 
نمود تا بت��وان مقدار دقيق غلظت را پيش‌بين��ي كرد. لذا اگر 
مدل‌سازي بر پايه حل رياضياتي ساده شده انجام شود، غلظت 

جزء A در خروجي بايد توسط رابطه زير محاسبه شود:
                             )11(

در واقع غلظت‌ها در هر r∆ كه محاس��به مي‌شوند، بايد در 
تابع RTD ضرب ش��وند و نهايتاً انتگرال زماني اين تابع بر 
روي زمان كل، مقدار جزء A را در خروجي به دست مي‌دهد. 
از ديگر پارامترهاي مهم و اثرگذار برروي درصد تبديل،

1. Mixed

1

2

3
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 زود مخلوط ش��وندگي و دير مخلوط ش��وندگي است. به 
هرحال اين موضوع به اثبات رس��يده كه براي واكنش‌هايي 
ك��ه درج��ه كلي آنها بزرگ‌ت��ر از يك اس��ت، دير مخلوط 
ش��وندگي به نفع پيشرفت واكنش است. لذا بايد در تمامي 
بس��ترهاي كاتاليستي تسهيلاتي را اتخاذ كنيم كه از مخلوط 
ش��دن جريان‌ها باه��م جلوگيري كند. زي��را درجه تمامي 
واکنش‌هاي مطلوب تبديل کاتاليس��تي بيشتر از 1 مي‌باشد. 
در ادام��ه پراكندگي هريك از رآكتورها را که با اس��تفاده از 
روابط مرجع ]14[ به دس��ت آمده، گ��زارش خواهيم کرد. 
شرح محاس��بات پراكندگي براي هر سه رآكتور پالايشگاه 
ته��ران به صورت جداگان��ه و به طور خلاصه در جدول 6 
آمده اس��ت. همان‌گونه‌که جدول 6 نش��ان مي‌دهد، پارامتر 
پراکندگي براي تمامي رآکتورها بيش از مقدار 0/01 است. 
به بيان ديگر، مقدار انحراف از حالت جريان کاملًا پيستوني 
زياد است. نتايج ارائه شده در اين جدول نشان مي‌دهد که 
رآکتور دوم نس��بت به رآکتور اول و سوم در شرايط بهتري 
اس��ت. دقيقاً چنين نتيجه‌اي در مطالعات قبلي براي حالت 
عملکردي رآکتور گرفته ش��ده اس��ت ]6[. نتايج مؤيد اين 
مطلب اس��ت که قسمتي از بالاي بس��تر رآکتور اول بدون 

اس��تفاده باقي‌مي‌ماند، زيرا جريان چرخش��ي داخل بس��تر 
کاتاليس��تي مشاهده شده اس��ت. جريان چرخشي مشابهي 
در رآکتورهاي دوم و س��وم گزارش نش��ده استT اما در 
عوض در قسمت‌هاي انتهايي بسترها پديده برگشت سيال 
از لوله مرکزي به داخل بس��تر مش��اهده مي‌شود که شدت 
آن از رآکت��ور اول به رآکتور س��وم افزايش مي‌يابد. پارامتر 

پراکندگي به خوبي اين نتايج را تأييد مي‌کند. 

در ش��كل 14 نمودار E براي سيستم متشکل از سه رآکتور 
واحد تبديل کاتاليستي که به طور سري به هم متصل شده‌اند، 
رسم شده است. اين سيستم نمايه فرضي از سيستم متوالي 
اصلي اس��ت که مزايايي را علاوه بر شبيه‌س��ازي‌هاي تکي 
رآکتورها به دنبال دارد. در واقع هر س��ه راکتور به صورت 
کلي و س��ري به عنوان يك سيس��تم در نظر گرفته شده‌اند. 
ش��کل 15 منحني کسر مولي/جرمي ردياب را در خروجي 
رآکتور س��وم بر حسب زمان نش��ان مي‌دهد. همان‌گونه ‌که 
مشاهده مي‌ش��ود، طيف وسيعي از شرايط عملکردي براي 
سيس��تم بررسي شده‌اند که ش��رح هر يک از آنها در ادامه 

خواهد آمد.

جدول 6– شرح خلاصه محاسبات پراکندگي و عدد پکلت
t ̅ (s) σ2 (s2) σθرآکتور

(بدون بعد) Pe)بدون بعد(  )بدون بعد( 2

13/993739/40280/20120/11358/8106اول
11/794919/10530/13730/074113/4953دوم
77/58751659/10/27560/1656/0606سوم
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شکل 14- منحني E سه رآکتور واحد تبديل کاتاليستي
)S( زمان

E

2- دومين راكتور
1- اولين راكتور

3- سومين راكتور

1
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شکل 15- نمودار کسر مولي يا جرمي ردياب در خروجي رآکتور سوم واحد تبديل کاتاليستي براي اجراهاي مختلف در حالتي‌که هر 3 
رآکتور به طور سري پشت سر هم قرار گرفته باشند.

يك��ي از س��ؤال‌هاي مط��رح اين اس��ت ک��ه آي��ا مقادير 
مقاومت‌هاي س��ر راه جريان ب��ر روي پراکندگي و توزيع 
زمان اقامت س��يال اثر گذارند يا خير. اجراي 1 در ش��كل 
15 اين حالت خ��اص را توصيف مي‌کند که در آن تمامي 
مقاومت‌هاي س��بدهاي توزيع کننده سيال در بستر و توزيع 
کنن��ده ورودي براب��ر صفر فرض ش��ده‌اند. در واقع توزيع 
کننده‌ها هيچ مقاومتي بر س��ر راه س��يال ايج��اد نکرده‌اند. 
دب��ي ورودي اين اجرا مطابق با ش��رايط طراحي )ظرفيت 
اس��مي( برابر با س��رعت m/s 15/848 انتخاب شده است. 
در بخش قبل��ي براي رآکتورهاي جداگان��ه، دبي مطابق با 
ش��رايط عملکردي در نظر گرفته ش��ده بود. اجرايي که با 
نمايه 3 در شكل 15 رسم شده است، بيان‌گر حالت واقعي 
سيس��تم با وجود مقاومت‌هاي توزيع کننده‌ها تحت شرايط 

طراحي مي‌باشد. 

اجراي 4 نيز همان شرايط طراحي را بيان مي‌کند که در آن 
مقاومت‌هاي توزيع کننده‌ها بيش��تر از مقدار واقعي انتخاب 
ش��ده‌اند. نمايه 7 مربوط به شرايط مشابه طراحي است اما 
ب��ا افزايش ظرفيت به ميزان دو برابر. در واقع س��رعت در 
ورودي برابر m/s 31/696 انتخاب ش��ده است که دو برابر 
مقدار پيش��نهادي در ظرفيت اسمي است. بديهي است كه 
افزايش ظرفيت نيز مي‌تواند به ميزان زيادي بر روي الگو و 
پراکندگي جريان اثر گذار باشد. در نمايه 8 افزايش ظرفيت 

تا س��ه برابر حالت طراحي بررس��ي ش��ده اس��ت. اجراي 
13 مطابق با تغيير هندس��ي رآکتوره��ا در ظرفيت طراحي 
مي‌باش��د که در آنها سپر داخل بس��تر حذف شده و منطقه 
خالي از کاتاليست با کاتاليست جديد پر شده است. اجراي 
45 نيز همان اجراي 3 است كه در آن مدل اغتشاش عوض 
شده است. منحني توزيع زمان اقامت موارد بالا به صورت 
شکل 16 به دست مي‌آيد. پس از انجام محاسبات مربوطه، 
مقادير پارامتر پراکندگي براي سيستم‌هاي فوق در جدول 7 
فهرست شده ‌است. همان‌گونه‌که اين جدول نشان مي‌دهد، 
بهتري��ن توزيع جريان در مورد اجراي 4 به دس��ت ‌آمد که 
در آن جريان به حالت ايده‌آل پيستوني بيشتر شباهت دارد. 
در واقع با افزايش مقاومت غربال‌ها، جريان‌هاي برگش��تي 
در انتهاي بسترها حذف خواهد شد. اما منحني توزيع زمان 
اقامت اين اجرا، نوس��انات متعددي را حول مقدار متوسط 
خ��ود نش��ان مي‌دهد که از نظر عملياتي مناس��ب نيس��ت. 
اجراي 13 نشان مي‌دهد که با حذف سپر از سيستم، جريان 
حال��ت بهتري پيدا مي‌کند و به حالت پيس��توني نزدي‌کتر 
مي‌ش��ود. نتايج نش��ان مي‌دهد که افزايش ظرفيت به بهبود 
رژيم جريان و کم کردن پراکندگي کمک خواهد کرد. البته 
بايد توجه داش��ت که در اين موارد، زمان تماس س��يال با 
بس��تر واکنش��ي کمتر از حالت معمول بوده و ممكن است 

درصد تبديل كاهش يابد.
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شکل 16- نمودار توزيع زمان اقامت براي شرايط مختلف عملياتي در حالتي‌که هر 3 راکتور به طور سري پشت سر هم قرار گرفته باشند.

جدول 7– شرح محاسبات توزيع زمان اقامت جهت به دست آوردن عدد پراکندگي در سيستم سري از راکتورها

t ̅ (s)σ2 (s2)σθاجرا
2
(بدون بعد) Pe(بدون بعد) (بدون بعد) 

113/654642/55830/22830/13154/3802
339/6674287/29530/18260/10165/4765
416/654313/50830/04870/02520/5339
710/05437/32360/07240/037613/8122
85/08531/58620/06130/031616/3132
1342/5574322/01400/17780/098610/1420
4533/3885170/34710/15250/08326/5576

نتيجه‌گيري 

طبق بررس��ي‌هاي انجام گرفته و شبيه‌س��ازي‌هاي مختلف 
با ش��رايط مرزي متفاوت مشخص ش��د که مي‌توان اتلاف 
حرارت از سيس��تم را نس��بت به مقدار كنوني حدود %40 
كاه��ش داد. اي��ن عمل به افزايش ع��دد اکتان در خروجي 
مي‌انجامد كه لازمه رس��يدن به آن دو برابر کردن ضخامت 
عايق فعلي رآکتورها يا تعويض عايق فعلي با عايق ديگري 
 RSM با ضريب هدايت حرارتي کمتر است. مدل اغتشاش
اختلاط حرارتي حجمي بهتري را نسبت به ديگر مدل‌هاي 
اغتش��اش نشان داده اس��ت. اين مدل ميزان اتلاف حرارت 
را بيش��تر از ديگر مدل‌ها پيش بيني کرده اس��ت. نتايج اين 
مطالعه نشان مي‌دهد که توابع ديواره و محدوده y-plus اثر 
ناچيزي بر روي نتايج حرارتي دارند. مقدار بيش��ينه درصد 

خطاي نسبي در مقايسه با داده‌هاي تجربي جهت پيش‌بيني 
دما در کل سيس��تم کمتر از 6 % مي‌باش��د که نش��ان‌دهنده 
دقت بالا و معتبر بودن نتايج ديناميک س��يالات محاسباتي 
اس��ت. بررس��ي منحني‌هاي زمان اقامت براي رآکتورهاي 
تکي نش��ان داد که پارامتر پراکندگي ب��ه ترتيب از رآکتور 
س��وم به اول و دوم کاهش مي‌يابد. در واقع رآکتور دوم در 
مقايس��ه با دو رآکتور ديگر عملکرد بهتري از خود نش��ان 
مي‌دهد، زيرا ع��دد پکلت آن بزرگ‌ت��ر از ديگر رآکتورها 
است. انجام آزمايش زمان اقامت سيال با استفاده از تکنيک 
ديناميک س��يالات محاسباتي مؤيد اين مطلب است که اين 
روش بر ديگر مدل‌سازي‌هاي رياضي برتري دارد و ضمن 
شبيه‌س��ازي مي‌تواند هيدروديناميک سيستم را نيز بررسي 

نمايد. مطابق نتايج به دست آمده، افزايش مقاومت توزيع
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کننده‌هاي جريان، منجر به يکنواختي بيش��تر جريان ش��ده 
و پارامت��ر پراکندگ��ي را کاهش مي‌ده��د. افزايش ظرفيت 
در ورودي نيز به ايده‌آل ش��دن جري��ان کمک مي‌کند، هر 
چند زمان ماند س��يال داخل رآکتوره��ا را کاهش مي‌دهد. 
حذف سپر از سيستم نيز که جزء بهينه‌سازي‌هاي هندسي و 
ساختاري به حساب مي‌آيد، در مدل‌سازي ديناميکي سيال 
قابل بررسي است و نتايج حاصل از آن نشان مي‌دهد که با 
حذف سپر از داخل رآکتورها، هيدروديناميک جريان بهبود 

يافته و جريان به حالت پيستوني نزدي‌کتر مي‌شود.

علائم و نشانه‌ها
C1 ،C2: عدد ثابت در معادله 7

C2: ضريب مقاومت اينرسي

A غلظت متوسط جزء :  A

 A غلظت اوليه جزء :CA0

A غلظت جزء :CA

D: ضريب پراکندگي
E: انرژي کل، توزيع سن سيال خروجي

F: مشتق E نسبت به زمان، منبع نيرو
G: توليد اغتشاش

h: انتالپي محسوس
j: شار نفوذي جرمي

k: ضريب هدايت حرارتي، انرژي جنبشي اغتشاش
L: بعد مشخصه

p: فشار
Pe: عدد بدون بعد پکلت

r: مختصات شعاعي
Sm: منبع جرمي

Sf: منبع انتالپي سيال
h

t: زمان

: زمان متوسط اقامت سيال 

T: دما
u: سرعت متوسط سيال

v: سرعت موضعي سيال، دبي حجمي
v: حجم

x: مختصات محوري
+y: عدد رينولدز ديواره 

زير نويس

eff: مقدار مؤثر

f: مايع
i مؤلفه يک متغير برداري در جهت :i

r: مؤلفه جهتي شعاعي يک متغير برداري
s: جامد

T: اغتشاش
x: مؤلفه جهتي محوري يک متغير برداري 
z: مؤلفه جهتي زاويه اي يک متغير برداري

علائم لاتين

ρ: دانسيته
μ: ويسکوزيته
α: نفوذ پذيري

μT: ويسکوزيته گردابه‌اي

ε: نرخ اتلاف انرژي جنبشي اغتشاش
σε: ضريب ثابت
σk: ضريب ثابت

γ: تخلخل
: تنسور تنش

σθ: واريانس بدون بعد
2

σ2: واريانس

θ: نسبت زمان به زمان متوسط اقامت	
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