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 چكيده

بستر  در راکتور سه فازی انولاتیل هگز -7 یند تولیدآفر در این مقاله، مدلسازی و شبیه سازی پایای راکتور هیدروژناسیون

های سینتیکی مختلف، از میان مدلرخ می دهد. سری در سطح کاتالیست نیکل بر پایه سیلیکا ی هاانجام گردید. واکنش ایچکه

و انتقال حرارت در هر دو فاز  معادلات انتقال جرم .شدهینشلوود استفاده  -مدل سینتیکی مناسب بر اساس مکانیسم جذب لانگمیر

ضریب تاثیر کاتالیست به صورت مقدار ثابت و متغیر ن مدلسازی، در اینرم افزار متلب حل شد. به کمک به طور همزمان گاز و مایع 

حساسیت سنجی فرآیند پارامترهای اصلی  و سپس اعتبار سنجی شددر دسترس صنعتی  یهابا داده. نتایج شبیه سازی شدلحاظ 

تغییرات دما و غلظت تاثیر دهد. همچنین های واقعی تطابق بسیار خوبی را نشان میداده با شبیه سازیپیش بینی شده. نتایج شد

دینامیک راکتور رفتار درک تواند در رابطه با می کنونی مدل. مطالعه شدراکتور  و غلظت محصول خروجیدمای اجزای ورودی بر 

  گیرد. مورد استفاده قرارآن بهینه سازی کنترل و جهت 
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Modeling and Simulation of Three-phase Hydrogenation Reactor in 

2-Ethyl Hexanol Production Process 

M. Gholami, A. Dashti

ABSTRACT 

In this paper, steady-state modeling and simulation of three phase trickle-bed hydrogenation reactor in 

2-ethyl hexanol production process was carried out. The series reactions take place on nickel/silica 

supported catalyst. Among various kinetic models, the appropriate kinetic model based on Langmuir - 

Hinshelwood adsorption mechanism was used. The mass and heat transfer equations for both gas and 

liquid phases were solved simultaneously using MATLAB software. The catalyst effectiveness factor was 

considered to be constant and variable. The simulation results were validated with available industrial 

data and then, the sensitivity analysis was done for the main parameters of the process. Predicted results 

of simulation show very good agreement with the actual data. In addition, effect of inlet temperature and 

components concentration was studied on output temperature and product concentration. The presented 

model can be applied to understanding dynamic behavior of reactor particularly for its control and 

optimization. 
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 مقدمه -1

ها صنعت پتروشیمی تولید اگزو الکل درهای مهم یکی از فرآیند

اتیل هگزانول،  -7شامل  که بوده ها مایعات بی رنگیاست. اگزو الکل

های هگزانول بعد از الکلاتیل  -7. هستند نرمال بوتانول و ایزوبوتانول

ترین الکل سنتزی سبکی چون متانول و بوتانول به عنوان مهم

واکنش فرآیند مسیر انجام ( 3شکل )در  .[3] استشدهشناخته 

نشان اتیل هگزانول  -7جهت تولید  اتیل هگزنال -7هیدروژناسیون 

هیدروژن دار  -3انجام شود؛ تواند به دو صورت است که میداده شده

هیدروژن دار کردن گروه  -7کربن. -کردن پیوند دوگانه کربن

انجام شود ماده حد  (r1r<<3)یک  مسیرکربونیل. اگر واکنش طبق 

( r3r<<1)دو  مسیرو اگر واکنش طبق  (B)اتیل هگزانال  -7واسط 

است. وجه  (D)انول  -7اتیل هگز -7انجام شود ماده حد واسط 

 اتیل هگزانول -7مشترک هردو مسیر، تولید محصول یکسان یعنی

(2-EH )(C)  [7]می باشد: 

 

 .[7]اتيل هگزانول-2توليد هاي واکنش مسير (:1)شكل

قابال  ماایع  در فااز گااز یاا     از نظر عملیاتی EH-2اکنش تولید و

 اتیال هگزناال   -7هیادروژن و   کاه هاا  واکنش دهنده انجام است. اگر

اگار  و راکتاور دو فاازی    ،به صورت فاز گاز وارد راکتور شوند هستند،

در فاز مایع وارد راکتور شاوند  اتیل هگزنال  -7هیدروژن در فاز گاز و 

. انجام فرآیند در فاز گااز نسابت باه فااز ماایع      استراکتور سه فازی 

در مصرف انارژی   و قطر و اندازه بزرگتر داشته احتیاج به تجهیزات با

سیساتم فااز   ی . از جمله مزایاا بیشتر است نسبت به فاز مایعفاز گاز 

های تولید اغلب واحد .[7و 1می باشد] قابلیت احیای کاتالیست گازی

2-EH و همچنین مطالعات انجاام   در فاز مایع به بهره برداری رسیده

 . استفاز مایع از گذشته تا کنون بیشتر از فاز گاز بودهشده در 

فرآیناد   رابطه بااست که در جزو نخستین محققانی  [1] اسمدلر

واکااانش تحقیقاااات تجربااای اتیااال هگزناااال،  -7هیدروژناسااایون 

هیدروژناسیون را در حضور ساه کاتالیسات نیکال، نیکال ساولفید و      

ه اساات. نتااایج تجرباای پااالادیوم در مقیاااس آزمایشااگاهی انجااام داد

که کاتالیست نیکل ساولفید و پاالادیوم نسابت باه      اسمدلر نشان داد

ده حاد واساط اسات انتخااب پاذیری      اتیل هگزانال که ماا  -7تولید 

، اما کاتالیست نیکل واکانش  می شودتولید ن EH-2و شته دابالاتری 

-از جدید یکی [7] شو همکاران ثب .دامه می دهدا EH-2را تا تولید 

مدلساازی و شابیه ساازی    ترین مطالعات انجاام شاده در رابطاه باا     

راکتور سه فاازی بساتر   در  اتیل هگزنال -7هیدروژناسیون دینامیکی 

را انجاام دادناد.   بار پایاه سایلیکا     ای در حضور کاتالیست نیکلچکه

ایشان علاوه بر مقایسه نتایج شبیه سازی با داده های صنعتی، مساله 

کنترل دمای خروجی راکتور و تاثیر غیر فعاال شادن کاتالیسات بار     

 .کردندرا بررسی خلوص محصول 

حاضاار، ماادل سااینتیکی مناسااب جهاات واکاانش     مقالااهدر 

انتقاال   باط روا. بعلاوه کلیاه  شدانتخاب  EH-2هیدروژناسیون تولید 

 مدلساازی جرم بر اساس الگوی جریان راکتور استفاده گردید کاه در  

ضریب  مورد توجه قرار نگرفته بود. همچنین [7و 1بث و همکارانش ]

که در مدل ایشان ثابت فرض شده بود به صورت تابع تاثیر کاتالیست 

آنالیز حساسایت  و  لحاظ گردید( Thieleمتغیر بر حسب مدول تیلی)

. مقایسه نتایج شابیه ساازی حالات    پارامترهای اصلی مدل انجام شد

های واقعی در دسترس نشان داد که تطاابق بسایار خاوبی    پایا با داده

وجود دارد و مدل کنونی جهت بررسی رفتار دینامیکی سیستم قابال  

-2تولیاد  صنعتی تنها واحد اطمینان می باشد. لازم به ذکر است که 

EH  ،فااز  باه صاورت    ،پتروشیمی شازنددر شرکت واقع داخل کشور

لذا از نظر مدلسازی و شبیه سازی باه مراتاب    .می باشد ی )بخار(گاز

تر از راکتور سه فازی است و در صورت دساتیابی باه اطلاعاات    آسان

 یند می توان مدل کنونی را به راحتی بکار گرفت.آدقیق این فر

 مدلسازي و شبيه سازي -2

 فرایندهیدروژناسیون بخش انی ساده (، دیاگرام جری7شکل ) در

اتیل هگزنال در  -7 ،خوراک راکتور .[8] ارائه شده است EH-2تولید 

یک بافر تانک جهت  فاز مایع و هیدروژن در فاز گاز بوده که ابتدا وارد

به حداقل دما د، سپس وارد یک مبدل گرمایی شده تا شونتراکم می

میزان  .و انرژی مورد نیاز جهت شروع واکنش برسندکلوین(  121)

دهند با فعالیت کاتالیست رابطه مستقیم گرمایی که به خوراک می

 باشد باید خوراک ورودی را تر شدهه کاتالیست قدیمیچدارد زیرا هر

افزایش دمای خوراک سبب تولید محصولات ناخواسته، ، تر کنندگرم

شود. پس از مدن خلوص محصول و افزایش هزینه انرژی میآپایین 

ر و د شدهرسیدن دمای خوراک تا حد مورد نظر، خوراک وارد راکتور 

از انتهای راکتور خارج  EH-2و  سطح کاتالیست نیکل واکنش انجام

و از ست زااتیل هگزنال بسیار گرما -7هیدروژناسیون شود. واکنش می

ناحیه واکنش زیاد است که منجر  در اتیل هگزنال -7طرفی غلظت 

شود به افزایش دمای راکتور شده و از نظر حرارتی راکتور ناپایدار می

 ،ین منظوره ابه همین دلیل باید خوراک راکتور رقیق شود که ب

ر کولر تحت عنوان جریان محصول راکتور پس از سرد شدن د

که هم باعث افزایش خلوص محصول  شدهبرگشتی با خوراک مخلوط 
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 .EH [8]-2فرايند دياگرام جريانی بخش هيدروژناسيون (: 2)شكل

های عملیاتی راکتور مورد تظر در مشخصات فیزیکی و پارامتر

متر ارتفاع  37. راکتور دارای یک متر قطر و است( ذکر شده3جدول )

 .[8] می باشد

 .[8]هاي عملياتی راکتورمشخصات فيزيكی و پارامتر(: 1جدول )

 پارامتر / کميتمقدار

3m hr3705 دبی حجمی هیدروژن 

3m hr 8        اتیل هگزنال-7دبی حجمی 

     3m hr17-78 دبی  حجمی محصول برگشتی 

K 131-111 دمای خوراک ورودی 

Mpa0/7 فشار هیدروژن ورودی 

 کسر حجمی فضای خالی 30/5

m s 8075/5 سرعت گاز 

       m s5351/5 سرعت مایع 

115 3Kg m  دانسیته کاتالیست   

 m558/5  کاتالیستقطر ذرات 

3720 1m  جامد-سطح ویژه انتقال جرم مایع     

 بررسی انتقال جرم -2-1

اتیل هگزنال  -7در فرآیند هیدروژناسیون، هیدروژن در فاز گاز و 

مسیر انتقال جرمی اجزای واکنشگر عبارتست فاز مایع قرار دارد.  در

 و از آنجا به گاز به سطح مشترک گاز مایعاز فاز  هیدروژن انتقالاز : 

اتیل هگزنال و هیدروژن به  -7دهنده انتقال واکنش، فاز مایع دورن

گرها در واکنش جذب سطحیو سپس  جامد -سطح مشترک مایع

واکنشگرها در سطح انجام واکنش شیمیایی سطح کاتالیست. پس از 

و  وارد فاز  های فعال کاتالیست دفع شدهحصول از سایتکاتالیست، م

 مایع می شود.

برای سهولت در بیان انتقال جرم درون راکتور، و قبل از بررسی 

از  .موازنه جرم جزئی و کلی، فرضیات حاکم بر سیستم باید بیان شود

انجام موازنه جرم در فاز گاز و  یفرضیات در نظر گفته شده براجمله 

ور راکتور، ، تک بعدی در راستای مححالت پایا توان بهمی مایع

سرعت هر دو فاز ثابت و انجام واکنش تنها بر سطح کاتالیست اشاره 

 .[2و  1] کرد.

با در نظر گرفتن فرضیات فوق معادلات موازنه جرم کلی در فاز 

  گاز و مایع در حالت پایا به شرح زیر است: 
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سطح مقطع راکتور،Sدر روابط فوق
L,Ga -سطح ویژه انتقال جرم گاز 

مایع و
GHN انتقال جرم هیدروژن از گاز به مایع استشار. 

(1)  
G

*

H L,G H H,LN  =K   C C  

(8) * H
H

P
C

He
 

که در آن
L,GKمایع، -ضریب انتقال جرم گاز*

HC غلظت هیدروژن

 ضریب هنری است.  Heمایع و -سطح مشترک گازدر 

موازنه انتقال جرم اجزا در فاز گاز و مایع در حالت پایا به شرح 

دانسیته کل فاز مایع Ltρسرعت واکنش،Rزیر بوده که در این روابط

 .[7]سرعت هر فاز است Vو
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(2)   
anol

Lz 2 Lt
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V R  ρ
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 
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 
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(3)   H,L

L,G HG pH

Lz

C 1
a   N V

z V


 


 

بیانگر میزان هیدروژن منتقل شده از فاز مایع به pHVمقدار عبارت

 .[7] سطح کاتالیست است

 

 p 1 iL,H H H
pH

H L,H

ρ  k  ηM K  P
V   =  1

2K M He

 
    

 

 

 
 
 
 
 

(35 ) 

0.5
2

p 1 i H H

L,HL,H

H
p 1 i HH

L,H

ρ  k  η K   P
1

M HeM

2K ρ   k  η  PK
4   

M He

  
       
 
     
           

        

مجموع مقاومت  L,HMثابت جذب اجزا بر سطح کاتالیست، Kکه

 ضریب تاثیر کاتالیست هستند. ηانتقال جرم در فاز گاز و مایع و

های مهم و تاثیر گذاری جرم درون راکتور پارامتر ضرایب انتقال
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هستند که باید با توجه به نوع رژیم جریان درون راکتور، تعیین  

ضرایب  (رژیم جریان درون راکتور از نوع پالس است )در اینجاشوند؛ 

mانتقال جرم بر حسب s1-ح مشترک انتقال جرم بر حسبوو سطs 

 .[1و  0]مطابق ذیل می باشند
 :[3] مایع –ضریب و سطح مشترک انتقال جرم گاز 

 

(33) 
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 :[3] جامد –ضریب و سطح مشترک انتقال جرم مایع 

 

(31) 

 

0.66

0.33 Lt
S,L L L

L m

μ
k 1.637 V  Re  

ρ  D



  
  

 
 

(38)  
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6 1 ε
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
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 : [3]ضریب انتقال جرم در فاز گاز

(30) 
0.66

G L,G Gk  a 2 0.1E  

 

 ضریب انتقال جرم کلی در فاز مایع :

 

(31) L,G G L,G

1 1 1

K k  He ' k
   

  همچنین مجموع مقاومت انتقال جرم در فاز گاز و مایع :

 (32) 
L,H L,G L,G S,L S,L

1 1 1

M K  a   K  a  
  

 

ای است و های چکهافت فشار پارامتر مهمی در بحث طراحی راکتور

جامد،  -مایع و مایع  -در محاسبه ضرایب انتقال جرم میان گاز 

 ضرایب انتقال حرارت کاربرد دارد.  ضریب خیس شوندگی کاتالیست و

-ارگان برای محاسبه افت فشار در بستر استفاده می معروف از رابطه

  :شود

 
 
(31) 
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 در بستر، کسر حجمی فضای خالیε هر فاز، سرعت Vکه در آن 

Pd و قطر کاتالیستμ باشد.ویسکوزیته هر فاز می 

 بررسی انتقال حرارت -2-2

مایع انجام شده و گرمای در فاز  EH-2جا که واکنش تولید از آن

کند، پروفایل دما در فاز مایع نسبت به فاز گاز زیادی تولید می

انجام موازنه انرژی ابتدا باید  جهت تغییرات بیشتری را دارا است.

فرضیات در نظر گرفته شود و سپس برای هر فاز جداگانه اقدام به 

انتقال حرارت در حالت فرض می شود  .[1و 2] موازنه انرژی گردد

اثر هدایت و باشد و  (zجهت یک بعدی و در راستای محوری)پایا، 

معادله نهایی انتقال  ،فرضیاتاین با توجه به است.  تشعشع ناچیز

 .[35و7] اندحاصل شده در فاز گاز و مایع حرارت
 
(33) 

G i i
G z

p,G
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(75) 
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 
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سرعت واکنش وRآنتاپی واکنش،Hکه
pC ظرفیت حرارتی هر فاز

 است.

2-3- 

های مختلفی با در ارتباط با جذب بر سطح کاتالیست مکانیسم

 هینشلوود -مکانیسم جذب لانگمیرفرضیات گوناگون وجود دارد، که 

(LH ) باشد. همگن میهای کاتالیستی ناواکنشمکانیسم غالب در

 اتیل هگزانال -7اتیل هگزنال به  -7واکنش تبدیل معادلات سرعت 

(1R)  اتیل هگزانال به  -7و سرعت واکنش تبدیلEH-2 (2R )

 :[7] عبارتند از

 
(73) 
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(77) 
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2 β H β H

2 3

α α β β H H

K K K C C
R

1 K C K C   K C


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اتیل هگزنال و -7غلظت αCکه درآن
βC اتیل هگزانال  -7غلظت

 هستند.

 ضريب تاثير کاتاليست -2-4

 ηکمیتی بدون بعد است که با نماد  ضریب تاثیر کاتالیست

شود. این کمیت بیانگر نسبت سرعت واکنش به نمایش داده می

باشد. منظور از بیشترین سرعت واکنش، می ن سرعت واکنشبیشتری

ن مقاومت نفوذ در حفرات سرعت واکنش بدون در نظر گرفت

 .[3, 33]  باشدمی کاتالیست
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(71) i

1 1
η coth 3φ

φ 3φ

 
  

 
 

 
(78) 

p i
i

e

 d K
φ

6 D
 

ضریب نفوذ موثر درون منافذ  eDضریب مدول تیلی و φکه در آن

2mکاتالیست بر حسب s[3]باشد می.  

 و بحث نتايج -3

ا مشخص شدن مدل انتقال جرم و حرارت و همچنین مدل ب

سینتیکی، در محیط نرم افزار متلب به شبیه سازی راکتور پرداخته و 

در بحث ارائه نتایج های صنعتی مقایسه شد. نتایج شبیه سازی با داده

توان دو حالت در نظر گرفت، نخست حالتی است که شبیه سازی می

ضریب تاثیر کاتالیست ثابت و برابر [ 7]مطابق فرض بث و همکارانش 

حالت دوم ضریب تاثیر کاتالیست . شودمی در نظر گرفته  37/5

محاسبه شده و اثر آن در سرعت واکنش  (78متغییر و از رابطه )

پارامترهای اصلی در نهایت آنالیز حساسیت بر روی شود. می لحاظ 

 راکتور مطالعه گردید.مدل 

در طول راکتور  EH-2ی تغییرات غلظت ( نشان دهنده1شکل )

در نظر  است. تغییرات غلظت محصول در شبیه سازی راکتور با

، انطباق مناسبی با گرفتن ضریب تاثیر کاتالیست به عنوان عدد ثابت 

روند تغییرات غلظت محصول دارد.  [7]های شبیه سازی موجود داده

با در نظر گرفتن ضریب تاثیر کاتالیست به صورت تابع متغیر، از نظر 

مقداری از دو نمودار دیگر کمتر است؛ زیرا ضریب تاثیر کاتالیست در 

 کند.طول راکتور تغییر می

 
 .در طول راکتور EH-2 غلظت محصول تغيير(: 3شكل )

 

است؛ ( قابل مشاهده8نرخ تغییرات دما در طول راکتور در شکل )

درجه  121تغییرات دمای فاز مایع درون راکتور از دمای ورودی 

رسد. درجه کلوین در خروجی می 885کلوین شروع شده و به دمای 

با ضریب تاثیر  نظرنتیجه شبیه سازی با مدل سینتیکی مورد 

درجه کلوین و با ضریب  880در نهایت به دمای   ،کاتالیست ثابت

 رسد.درجه کلوین می 811 تاثیر متغیر به دمای
 

 
 هيدروژناسيون. طول راکتوردر  دماي فاز مايع تغيير(: 4شكل )

در دو  حاصل از مدل ارائه شده با توجه به مقایسه میان نتایج

 های صنعتی و شبیه سازیو داده حالت ضریب تاثیر ثابت و متغیر

تغییرات دما و غلظت ، مدل سینتیکی ارائه شده به خوبی نرخ [7]

این مدل بر پایه مکانیسم جذب  کند.اجزا درون راکتور را، بیان می

LH ای هیدروژن و رقابت میان بوده و در آن فرضیات جذب تجزیه

های فعال کاتالیست، ها برای رسیدن به سایتتمامی واکنش دهنده

 است. در نظر گرفته شده

های بستر یع درون راکتورتعیین رابطه افت فشار در فاز گاز و ما

ای اهمیت بسیاری دارد، زیرا همبستگی و ارتباط میان ضرایب چکه

کند. رابطه ارگان باشند، ایجاد میانتقال جرم که تابع افت فشار می

تابعیتی از کسر حجمی فضای خالی در بستر، سرعت فاز، ویسکوزیته 

در فاز گاز ، (0مطابق شکل )باشد. و دانسیته فاز مورد نظر دارا می

یابد و کیلو پاسکال کاهش می 3255کیلو پاسکال به  7055فشار از 

و در فاز مایع فشار فاز دارد کیلو پاسکال 155افت فشاری معادل 

یابد و افت فشاری کاهش می 7755کیلو پاسکال به  7055مایع از 

 کیلو پاسکال است. 155معادل 

 پارامترهاي اصلی آناليز حساسيت  -3-1

های صنعتی و مینان از منطبق بودن نتایج مدل با دادهپس از اط

-شبیه سازی، در بخش بعد نحوه پاسخ گویی مدل به تغییر پارامتر

گیرد تا از دقت مدل ارائه های عملیاتی راکتور، مورد بررسی قرار می

خوراک ورودی شده در شرایط مختلف راکتور اطمینان حاصل شود. 

دروژناسیون، قبل از ورود به راکتور به راکتور جهت انجام واکنش هی

بایست تا دمای مشخصی گرم شده تا به انرژی مورد نیاز برای می

شروع واکنش دست یابد. از طرفی میزان گرمایی که به خوراک داده 

شود با فعالیت کاتالیست رابطه مستقیم دارد زیرا هرچه کاتالیست می

کنند؛ افزایش دمای تر تر باشد باید خوراک ورودی را گرمقدیمی

خوراک سبب تولید محصولات ناخواسته، پایین آمدن خلوص 

   شود.محصول و افزایش هزینه انرژی می
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 )الزامی(  1131شرکت چرخه علم و صنعت  6
 

 

 
 .نمودار تغييرات فشار فاز گاز و مايع درون راکتور(: 5شكل )

 

تغییرات  احساسیت خلوص محصول نهایی ب ،(1مطابق شکل )

درجه  815تا  115دمای ورودی به راکتور از بررسی شده است. دما 

نتایج حاصله،  می کند. و غلظت محصول تغییر یافته کلوین افزایش 

چرا که بالاترین غلظت  مورد انتظار است،مطابق با پیش بینی های 

 110کیلومول بر متر مکعب در دمای بین  18/0تا 17/0محصول بین 

افزایش دمای خوراک از  آید در حالی که باکلوین بدست می 115تا 

درجه کلوین غلظت محصول به سرعت کاهش یافته و تا  815تا  115

 رسد.کیلومول بر متر مکعب می 31/0

 
دماي  با تغييراتغلظت محصول  بررسی ميزان(: 6شكل ) 

 راکتور. ورودي
 

اتیل هگزنال خوراک ورودی در  -7در راکتور هیدروژناسیون 

شود؛ واکنش به شدت گرمازا راکتور می درجه کلوین وارد 121دمای 

بوده و طبیعتاً دمای مایع خروجی از ورودی بیشتر است. جهت 

بررسی میزان حساسیتی که مدل به تغییرات دما دارد، دمای ورودی 

درجه کلوین تغییر داده و تاثیری که بر روند  815تا  115را از 

 است. ( قابل مشاهده2تغییرات دمای خروجی دارد در شکل )

 
 دماي ورودي. رماي خروجی راکتور با تغييدبررسی  (:7شكل )

 

های ای دمای ورودی در محدودهدرجه 35تاثیری که افزایش 

 شود. می( مشاهده7مختلف بر روی دمای خروجی دارد در جدول )
 دماي ورودي نسبت به: حساسيت دماي خروجی (2)جدول 

تغييردماي 

 خروجی

محدوده دماي   تغيير دما ورودي

 ورودي

37K 35K 115-115 K 

3K 35K 855-115 K 

2K 35K 815-855 K 

 

بوده که مدول تیلی نیز φضریب تاثیر کاتالیست تابع مدول تیلی

-میتابع دما، تخلخل کاتالیست و میزان پیچ و خم منافذ کاتالیست 

های کاتالیست ثابت مانده و دما تغییر باشد. با توجه به اینکه ویژگی

که ضریب تاثیر کاتالیست در طول راکتور با  کند، منطقی استمی

ی تغییرات ضریب تاثیر دهنده( نشان1افزایش دما تغییر کند. شکل )

ی تغییرات ضریب دهنده( نشان3کاتالیست در طول راکتور  و شکل )

 باشد. تالیست نسبت به افزایش دما درون راکتور میتاثیر کا

 
 .: تغييرات ضريب تاثير کاتاليست در طول راکتور(8)شكل      
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-می زیادبه دلیل اینکه واکنش گرمازا بوده و در طول راکتور دما 

یابد، زیرا با افزایش دما ضریب ، ضریب تاثیر کاتالیست کاهش میشود

و نفوذ موثر در منافذ کاتالیست افزایش یافته در نتیجه مدول تیلی 

 شود.میکم  ضریب تاثیر کاتالیست در طول راکتوربالتبع 

 

 

 ي راکتور.: تغييرات ضريب تاثير کاتاليست نسبت به دما(9)شكل

 نتيجه گيري  -4

یرامون مدل ارائه پبا توجه به نتایج ارائه شده و آنالیز حساسیت 

توان نتیجه گرفت که مدل پیشنهادی به خوبی قادر است شده، می

در شرایط عملیاتی واقعی را پیش بینی کند. کلیه روابط  رفتار راکتور

ن مدل سینتیکی ارائه های انتقال و همچنیپیرامون پدیده ذکر شده

نرم افزار فرآیند شبیه سازی راکتور در در  اندوانستهت شده، به خوبی

از مدل ارائه شده  .های صنعتی ایجاد کنند، نتایج منطبق با دادهمتلب

توان در مباحث مربوط به شبیه سازی پایا، غیر فعال شدن می

  های کنترلی استفاده نمود.کاتالیست و ارائه مدل
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