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در این پژوهش بهبود فرایند تبدیل کاتالیستی نفتا به عنوان یکی از فرایندهای مهم 

ها مورد توجه قرار گرفته اسگگ ت تمرکا اصگگلی بر روی ها و پتروشگگیمیدر پالایشگگگاه

بسگگگتر پرشگگگده فرایند با راکتورهای جدید وندمن وره  تعویض راکتورهای معمولی

اسگگگ ت این راکتورهای پیشگگگنهادی شگگگامل فرایندهای تبدیل کاتالیسگگگتی نفتا و 

اند؛ آلکیلاسگگیون متازایلن اسگگ  که توسگگر دیواره جامد از هم جدا شگگدههیدرودی

همچنین قسم  نفوذ که توسر دیواره غشای پالادیومی از قسم  تبدیل کاتالیستی 

ند ج با فرای یک نر   تالیسگگگتی از  کا ماگیر  ند گر دا شگگگگده اسگگگگ ت فرای

کند، در حالی که از نر  دیگر با آلکیلاسگگگیون متازایلن تبادر گرما میهیدرودی

دهدت با توجه به نتایج شگگبیه سگگازی، دبی قسگگم  نفوذ تبادر هیدرو ن را انمام می

افاایش  %11دود مولی آروماتیک در این سگگیسگگتم نسگگب  به راکتورهای معمولی ح

ند می مای خوراک فرای ند د مان های نراحی  پارامتر تاثیرات  ی   ها بدت در ن یا

ستم مورد هیدرودی سی شار ورودی گاز جاروکننده بر روی عملکرد  سیون و ف آلکیلا

 مطالعه قرار گرفته اس ت
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 مقدمه -1
در میان واحدهای پالایشگگگاهی، واحد تبدیل کاتالیسگگتی 

ا ها ایفنفتا قدم  زیادی داشگگته و نقش مهمی را در پالایشگگگاه

های باشگگگد که از میانهت خوراک این واحد نفتا می[1]کند می

یع ای وسنفتا ممموعهشودت های تقطیر اتمسفریک تهیه میبرج

پایین از هیدروکربن با عدد اکتان  و محدود نقطه جوش های 

س ت Co 200-30بین  ا ههای سبک مثل آلکاننفتا از پارافین ا

شودت در این های سنگین مثل واکس را شامل میتا هیدروکربن

ها به ای از واکنشفرایند کاتالیسگگگتی، نفتا توسگگگر ممموعه

 ت[2]شوند محصولاتی با عدد اکتان بالا )ریفورمی ( تبدیل می

شیمیایی  شگاهی یا پترو سی راکتورهای هر واحد پالای برر

ی  ند همواره از اولو ل  اهمی  آن در فرای قان به ع های محق

بوده اسگگگ ت در واقع راکتورهای شگگگیمیایی، قلر یک فرایند 

بینی رفتار هسگگگتندت از این رو کارهای زیادی به من ور پیش

راکتورهای واحد تبدیل کاتالیسگگگتی صگگگورت گرفته اسگگگ ت 

Bommannan  راکتورهای بسترثاب   1989و همکاران در سار

سمی   سر ا شده تو سینتیکی ارائه  فرایند را با توجه به مدر 

شنهادی که مدر ت آن[3]سازی کردند مدر ها مطابق  مدر پی

های تمربی مقایسگگه کردندت ود را با دو سگگری از دادههمو ن ب

تی های صگگنعبینی شگگده با دادهمطابق  خوبی بین نتایج پیش

ش ت  سار  Chaudhuriو  Padmavathiوجود دا سه  1997در 

عار شگگگدن  با در ن ر گرفتن غیرف ند را  ریفورمر سگگگری فرای

بعدی ها در این کار از مدر یکت آن[4]کاتالیسگگ  مدر کردند 

ستفاده کردند و پروفایل های غل   و دمایی را برای و همو ن ا

 Elizaldeاجاای مختلف در هر ریفورمر رسگگم کردندت همچنین 

رفتار یک راکتور بستر ثاب  فرایند  2015در سار  Ancheytaو 

ی بینبعدی و ناپایا پیشهمو ن، یکرا با اسگگتفاده از مدر شگگبه

ت شگگگبیه سگگگازی این راکتور در دو حال  گجرا انمام [5]کردند 

اندازی سگگگیسگگگتم و دیگری در حال  شگگگدک یکی در حال  راه

 اختلار در دمای ورودی راکتورت

 های اخیر تمرکا محققان بر روی بهبود فراینددر سگگگار

شده  شتر تحقیقات انمام  س ت بی ستی تبدیل نفتا بوده ا کاتالی

برای این من ور هم بر روی بهبود و اصگگگلاا راکتورهای فرایند 

تمامی کارهای صورت گرفته بر مبنای  ت[6]صورت گرفته اس  

ها به عنوان اجاای اصگگگلی محصگگگور ایش تولید آروماتیکافا

ی  جانبی و  ریفورم به عنوان مهمترین محصگگگور  یدرو ن  ه

نه کاهش های ند و همچنین  ندهفرای یاتی و آلای های های عمل

س ت س  محیطی بوده ا سروانی زی  سار پور درپور و رحیمخ

معمولی  به صگگگورت مفهومی اثر جایگاینی راکتورهای 2009

شایی را بر روی  فرایند ستی با راکتورهای جدید غ تبدیل کاتالی

سی کردند شی از هیدرو ن  ت[7] میاان تولید آروماتیک برر بخ

از فرایند توسگگگر غشگگگای پالادیومی خارج شگگگده و بنابراین 

های تعادلی به سم  تولید بیشتر آروماتیک و هیدرو ن واکنش

 بعدیها از یک مدر ریاضی هترو ن و یککنندت آنپیشروی می

سگگگازی این راکتورهای غشگگگایی اسگگگتفاده کردندت برای مدر

ها هم به مرور زمان و در  همچنین اثر غیرفعار شدن کاتالیس

ایرانشاهی روزه بر روی فرایند مطالعه شدت  800نور یک دوره 

و همکاران راکتورهای کوپل حرارتی برای بسگگگترهای متحرک 

در این کار  ت[8]فرایند تبدیل کاتالیستی نفتا را پیشنهاد دادند 

سعه یافته سینتیکی تو شامل از مدر  شبکه 32ای  ای توده و 

س ت 84شامل  شده ا ستفاده  شاهی  واکنش ا سعیدی و ایران

پیشگگگنهاد دادند که راکتورهای غشگگگایی جایگاین راکتورهای 

ت نتایج [9]معمولی بسگگگتر متحرک این فرایند گرماگیر شگگگود 

شان داد که در این پیکربندی جدید میاان تولید آروماتیک ها ن

 و همچنین هدرو ن افاایش محسوسی خواهد داش ت

در این پژوهش راکتورهای وند من وره جدیدی برای 

بهبود عملکرد فرایند کاتالیستی تبدیل نفتا پیشنهاد شده اس ت 

ند جامد با فرای در این راکتور فرایند از یک نر  به واسطه دیواره

آلکیلاسیون متازایلن تبادر گرما و از نر  گرمازای هیدرودی

دیگر به واسطه دیواره غشایی از جنس پالادیوم با قسم  نفوذ 

کندت این راکتورها موجر )گاز جاروکننده( تبادر هیدرو ن می

افاایش تولید آروماتیک به عنوان محصور اصلی فرایند 

یا هیدرو ن به عنوان محصور جانبی ریفورمینگ کاتالیستی و ن

-این فرایند خواهد شدت از دیگر ماایای این نرا پیشنهادی می

 توان به موارد زیر اشاره کردک

 تولید همامان وند محصور دلخواهت -

ای در فرایند تبدیل های بین مرحلهحج  مبدر -

های عملیاتی و کاهش کاتالیستی، درنتیمه کاهش هاینه

محیطی ناشی از فرایند احتراق در هیترها یس های زآلاینده

 تxNOو  2COمثل 

های عدم نیاز به تامین هیدرو ن مورد نیاز در قسگگگم  -

مختلف راکتور )گاز جاروکننده و فرایند گرمازا( توسگگگر یک 

 منبع خارجیت

 

 شرح فرایند -2
 فرایند معمولی تبدیل کاتالیستی نفتا -2-1
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 ل کاتالیستی نفتاشماتیک واحد تبدی (1شکل )

 

-می نفتا را نشان تبدیل شماتیک واحد کاتالیستی 1شکل 

با جریان  شود، خوراک نفتادهدت همانطور که در شکل دیده می

ن کط شده و توسر پیش گرموگازی برگشتی از خود فرایند مخل

رسدت راکتورهای این واحد به دمای عملیاتی مورد ن ر می

های بسترثاب  و آدیاباتیک هستندت در پالایشگاهی از نوع راکتور

های با کیفی  پایین توسر نور این راکتورها هیدروکربن

هایی مثل هیدرو ناسیون و هیدروکراکینگ بر روی واکنش

های باارزش تبدیل خواهند به هیدروکربن 3O2Pt/Alکاتالیس  

شدت به دلیل اینکه در کل ماهی  فرایند گرماگیر اس ، دمای 

کندت به همین دلیل برای در نور راکتور اف  می جریان گازی

هایی بین بسترها استفاده شده تا جبران این اف  دما از کوره

جریان شرایر ورود به راکتور دوم را پیدا کندت محصور خروجی 

فشار شده و از آخرین راکتور کاتالیستی وارد جداکننده کم

از بالای گازهای سبک مثل متان و اتان به همراه هیدرو ن 

 بخشی از این گاز غنی از هیدرو ن  جداکننده خارج خواهند شدت

گرددت سازی شده و بخش دیگر آن به سیستم برمیذخیره

برگش  این گاز به سیستم دو دلیل اصلی داردک یکی انمام 

هایی مثل هیدرو ناسیون و دیگری جلوگیری از افاایش واکنش

دت محصور سنگین های فراینسرع  غیرفعار شدن کاتالیس 

مایع به برج تقطیر وارد شده و نهایتا محصور نهایی )ریفورمی ( 

 آیدتهای با کیفی  اس ، بدس  میکه غنی از آروماتیک

ا مینگ همراه با غشفرایند کوپل حرارتی نفتاریفور -2-2

  منظوره(های چند)راکتور

در این پژوهش پیشنهاد شده اس  که دو راکتور اور 

ثاب  فرایند کاتالیستی تبدیل نفتا با راکتورهای  معمولی بستر

شماتیکی از  2شکل جدید وند من وره جایگاین شوندت در 

فرایند پیشنهادی رسم شده اس ت خوراک نفتا با بخشی از 

 جریان گاز خروجی غنی از هیدرو ن مخلوط شده و با عبور از 

 

-یم مبدر حرارتی به شرایر عملیاتی برای ورود به راکتور اور

که جریان ریفورمینگ در نور راکتور در رسدت با توجه به این

آلکیلاسیون اس ، حار دریاف  انر ی توسر فرایند هیدرودی

ای موجود در فرایند معمولی های بین مرحلهبنابراین مبدر

تبدیل کاتالیستی حج  خواهند شدت جریان خروجی قسم  

شودت در ه دوم میگرماگیر از بستر اور وارد راکتور وند من ور

واقع خوراک نفتا به صورت سری بین راکتورها جریان داردت در 

راکتور دوم هم مثل راکتور قبلی فرایند تبدیل کاتالیستی از یک 

نر  با قسم  داخلی تبادر گرما و از نر  دیگر با قسم  

کندت جریان خروجی از راکتور دوم خارجی تبادر هیدرو ن می

لی بستر ثاب  خواهد شدت دلیل استفاده از وارد یک راکتور معمو

جای راکتور وند من وره در مرحله آخر این راکتور معمولی به

یابد و دوما اگر در مرحله اس  که اولا هاینه سیستم افاایش می

آخر هم راکتور کوپل غشایی قرار داده شود، دمای قسم  

این برگرماگیر به شدت بالا رفته و باعث ایماد نقاط داغ و بنا

 های این فرایند خواهد شدتتخریر و غیرفعار شدن کاتالیس 
 

 سینتیک فرایندها -3

 فرایند تبدیل کاتالیستی نفتا -3-1

سر در این پژوهش از مد شده تو ستفاده  Smithر ارائه  ا

ترین مدر ارائه شده بر مدر اولین و ساده این ت[10] شده اس 

مبنای روش یکپاروه اس ت اسمی  خوراک نفتا را به سه توده 

امل پارافین، نفتن و آروماتیک تقسگگیم جاء( مختلف شگگ)شگگبه

گروه ین  ین ا ب نش  ک وهگگار وا بنگگای آن  م بر هگگای کرده و 

 هیدروکربنی و گاز هیدرو ن را تعیین کرده اس ک

 زدایی از نفتن و تبدیل آن به آروماتیککهیدرو ن -1

𝑁𝑎𝑝ℎ𝑡ℎ𝑒𝑛𝑒 ↔ 𝐴𝑟𝑜𝑚𝑎𝑡𝑖𝑐 + 3𝐻2 
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 نهادیشماتیکی از سیستم جدید پیش (2شکل )

 

 حلقوی شدن پارافین و تبدیل آن به نفتنک -2

𝑁𝑎𝑝ℎ𝑡ℎ𝑒𝑛𝑒 +  𝐻2 ↔ 𝑃𝑎𝑟𝑎𝑓𝑓𝑖𝑛  
به  -3 یل آن  بد یدرو ن و ت نگ نفتن توسگگگر ه کراکی

 گازهای سبکک

𝑁𝑎𝑝ℎ𝑡ℎ𝑒𝑛𝑒 +  
𝑛

3
𝐻2 →  (𝐶1 − 𝐶5) 

کراکینگ پارافین توسگگگر هیدرو ن و تبدیل آن به  -4

 گازهای سبکک

 𝑃𝑎𝑟𝑎𝑓𝑓𝑖𝑛 +  
𝑛−3

3
𝐻2 →  (𝐶1 − 𝐶5) 

ها های فوق به همراه گرمای آنمعادلات سگگگرع  واکنش

 روابر مربوط به ثاب همچنین آورده شگگده اسگگ ت  1جدور در 

 ارائه 2جدور در  (𝐾𝑒( و ثواب  تعادلی )𝑘𝑓ها )سرع  واکنش

 .شده اس 

 

ی تبدیل کاتالیستی هامعادلات سرعت واکنش  (1جدول )

 هانفتا به همراه گرمای واکنش آن

 Heat of 

reaction 

(kJ/kmol) 

Rate equation 

(1)  71000 𝒓𝟏 =
𝒌𝒇𝟏

𝑲𝒆𝟏

 (𝑲𝒆𝟏𝑷𝑵  − 𝑷𝑨𝑷𝑯
𝟑 ) 

(2)  -36900 𝒓𝟐 =
𝒌𝒇𝟐

𝑲𝒆𝟐

 (𝑲𝒆𝟐𝑷𝑵𝑷𝑯  − 𝑷𝑷) 

(3)  -51900 𝒓𝟑 =  (
𝒌𝒇𝟑

𝑷𝒕

) 𝑷𝑵 

(4)  -56600 𝒓𝟒 =  (
𝒌𝒇𝟒

𝑷𝒕

) 𝑷𝑷 

 

 

های واکنش و تعادلی فرایند تبدیل روابط ثابت (2جدول )

 کاتالیستی نفتا

(5) 𝑘𝑓1 =  9.87 ×  𝑒𝑥𝑝(23.21 −
36300

1.8 𝑇
) 

(6) 𝑘𝑓2 =  9.87 ×  𝑒𝑥𝑝(35.98 −
58500

1.8 𝑇
) 

(7) 𝑘𝑓3 = 𝑘𝑓4 =  𝑒𝑥𝑝(42.97 −
63800

1.8 𝑇
) 

(8) 𝐾𝑒1 =  1.04 × 10 − 3 𝑒𝑥𝑝(46.15 −
46045

1.8 𝑇
) 

(9) 𝐾𝑒2 =  9.87 ×  𝑒𝑥𝑝(−7.12 +
8000

1.8 𝑇
) 

 

 آلکیلاسیونفرایند هیدرودی -3-2

های مهم در جایی که بنان به عنوان یکی از خوراکاز آن

شیمی به کار میشبخ سم  زیادی از های مختلف پترو رود، ق

آلکیلاسگگیون به ها و تولوئن توسگگر فرایندهای هیدرودیزایلن

ند حرارتی و  هد شگگگدت فرای یل خوا بد ند ت ماده ارزشگگگم این 

 آلکیلاسگگگیون متازایلن در دو مرحلهغیرکاتالیسگگگتی هیدرودی

 ک[11]گیرد انمام می متوالی

 مرحله اور تبدیل متازایلن به تولوئنک -1
𝐶6𝐻4(𝐶𝐻3)2 + 𝐻2 → 𝐶6𝐻5(𝐶𝐻3) + 𝐶𝐻4 

 مرحله دوم تبدیل تولوئن به بنانک -2
𝐶6𝐻5(𝐶𝐻3) + 𝐻2 →  𝐶6𝐻6 + 𝐶𝐻4 
معادلات سگگگرع  برای دو واکنش فوق و گرمای واکنش 

  ت[11] ئه شده اس ارا 3جدور ها در آن
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آلکیلاسیون های هیدرودیمعادلات سرعت واکنش (3جدول )

 هامتازایلن به همراه گرمای واکنش آن

 Heat of 
reaction 

(kJ/kmol) 

Rate equation 

(10) 51300- 𝑅1 = 16.5 × 1011 

× exp (-
228180

RT
) 𝐶𝑥𝑦𝑙𝑒𝑛𝑒𝐶𝐻

0.5 

(11) 48800- 𝑅2 = 30.2 × 1011 

× 𝑒𝑥𝑝 (−
228180

𝑅𝑇
) 𝐶𝑡𝑜𝑙𝑢𝑒𝑛𝑒𝐶𝐻

0.5 

 

 سازی راکتورهای چندمنظورهمدل -4
م  از راکتور بصگگگورت  در این پژوهش، برای هر قسگگگ

های جرم و انر ی نوشگگگته شگگگده و به ه معادلات موازنهجداگان

های مسگگهله حل خواهند کمک معادلات دیگر و همچنین داده

ساده سازی معادلات جرم و انر ی، فرضیات زیر شدت به من ور 

 شوندکدر ن ر گرفته می

تبدیل برای هر قسم  از راکتور متشکل از قسم   -

ر و قسم  نفوذ از مدآلکیلاسیون ، قسم  هیدرودیکاتالیستی

 شودتبعدی استفاده میهمو ن و یک

به عل  در ن ر نگرفتن غیرفعار شدن کاتالیس  در  -

کاتالیستی، فرض حال  پایا برای راکتورها در ن ر  تبدیلفرایند 

 شودتگرفته می

با در ن ر گرفتن ایاوله کردن راکتورها، از اتلا  گرما  -

 گرددتمیتوسر سطح خارجی راکتورها صرفن ر 

های گازی در هر قسم  راکتور به عنوان گاز جریان -

 آر در ن ر گرفته خواهند شدتایده

پخش محوری انتقار جرم و حرارت ناویا در ن ر گرفته  -

 شودتمی

 نفوذ شعاعی جرم و انر ی ناویا اس ت -

های انتقار حرارت ناشی از نفوذ هیدرو ن در مقابل ترم -

 گرددتن ر می دیگر معادله انر ی صر

 

 منظورهت حاکم بر قسمت میانی راکتور چندمعادلا -4-1

 )فرایند تبدیل کاتالیستی(

قسم  تبدیل معادله موازنه جرم برای تمام اجاای 

 کاتالیستی نفتا به صورت زیر اس ک

1

𝐴𝐶,2

𝑑𝐹𝑖,2

𝑑𝑧
= 𝜌𝑏 ∑ 𝜐𝑖𝑗𝑟𝑗

𝑗

− 𝛼
𝜋𝐷2

𝐴𝐶,2

𝐽𝐻2
                     (12) 

𝐽𝐻2در معادله بالا، 
را  میاان شار نفوذی مولی هیدرو ن 

 ک[12] آیدبه دس  می Sievertنشان داده و از قانون 

𝐽𝐻2
=

𝑄0 𝑒𝑥𝑝(
−𝐸𝑃

𝑅 𝑇
)

𝛿𝐻2

 [ √𝑃𝐻2,2 − √𝑃𝐻2,3 ]                 (13) 

 

 که در آنک
𝑄0 = 6.33 × 10−7𝑚𝑜𝑙/𝑚. 𝑠. 𝑃𝑎0.5 

𝐸𝑃 = 15700 𝑘𝐽/𝑘𝑚𝑜𝑙 

معادله موازنه انر ی برای قسم  میانی راکتور پیشنهادی 

 آیدکبه شکل زیر در می
𝐶𝑃,2

𝐴𝐶,2

𝑑(𝐹𝑡𝑜𝑡,2𝑇2)

𝑑𝑧
= 𝜌𝑏 ∑ 𝑟𝑖,2 (−∆𝐻𝑓,𝑖)

+
(𝜋𝐷1)

𝐴𝐶,2

𝑈1−2(𝑇1 − 𝑇2)                (14) 

ها در  یل فشگگگگار در راکتور فا همچنین برای تعیین پرو

سم   سر  تبدیلق شده تو ستی از معادله ارائه   Ergunکاتالی

 ک[13] استفاده خواهد شد

−
𝑑𝑃2

𝑑𝑧
= 150

(1 − 𝜀2)2µ2𝑢𝑔,2

𝜀2
3𝑑𝑃,2

2 + 1.75
(1 − 𝜀2)𝑢𝑔,2𝜌2

𝜀2
3𝑑𝑃,2

  (15) 

مشگگخصگگات خوراک نفتا، کاتالیسگگ  و ابعاد راکتورها در 

که دقیقا مشگگابه با شگگرایر راکتورهای معمولی  میانی قسگگم 

ستی نفتا س  تبدیل کاتالی س  4جدور در  ،ا شده ا  گاارش 

 ت[14]

مشخصات خوراک نفتا، کاتالیست تازه و ابعاد راکتور  (4جدول )

 در قسمت تبدیل کاتالیستی نفتا

 واحد مقدار عددی پارامتر

 kg/h 30410 دبی جرمی خوراک نفتا

 kg/h 24660 دبی جرمی محصور ریفورمی 

 - 75/4 نسب  مولی هیدرو ن به هیدروکربن

ترکیر درصد مولی هیدرو ن در گاز 

 برگشتی

50/69 - 

 m 29/6، 25/1 قطر و نور بستر اور

 m 13/7، 67/1 قطر و نور بستر دوم

 m 89/7، 98/1 قطر و نور بستر سوم

 ترکیر درصد مولی اجاا در خوراک نفتا

 - 0631/0 پارافین

 - 0461/0 نفتن

 - 0188/0 آروماتیک

 - 6062/0 هیدرو ن

 - 2660/0 گازهای سبک

 خواص فیایکی کاتالیس 

 - 3/0 جاء وزنی پلاتین

 - 3/0 جاء وزنی رنیوم

 mm 2/1 قطر ذرات 

 gr2m/ 220 سطح ویژه

 3kg/m 300 وگالی بستر

 - 36/0 تخلخل بستر
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تور  -4-2 ک لی را خ مت دا بر قسمم کم  حا عادلات  م

 آلکیلاسیون متازایلن(چندمنظوره )فرایند هیدرودی

مگگعگگادلات مگگوازنگگه جگگرم و انگگر ی بگگرای فگگرایگگنگگد 

 آلکیلاسیون متازایلن به ترتیر به صورت زیر اس کودیهیدر
1

𝐴𝐶,1

𝑑𝐹𝑖,1

𝑑𝑧
= ∑ 𝜐𝑖𝑗𝑅𝑗 

𝑗

                                                 (16) 

𝐶𝑃,1

𝐴𝐶,1

𝑑(𝐹𝑡𝑜𝑡,1𝑇1)

𝑑𝑧
= ∑ 𝑅𝑖,1 (−∆𝐻𝑓,𝑖)

−
(𝜋𝐷1)

𝐴𝐶,1

𝑈1−2(𝑇1 − 𝑇2)                (17) 

 

ضگگریر کلی انتقار حرارت  𝑈1−2، (17)و  (14)در روابر 

 ک[15] گردداس  و نبق معادله زیر محاسبه می
1

𝑈1−2

=
1

ℎ1

+
𝐴1𝑙𝑛(𝐷2 𝐷1)⁄

2𝜋𝐿𝑘𝑤

+
𝐴1

𝐴2

1

ℎ2

                          (18) 

 

ضریر انتقار حرارت جابمایی اجباری و  ℎ ،در رابطه بالا

ود شای ثاب  پرشده توسر رابطه زیر تعیین میبرای بستره

 ک[16]

ℎ = 4(
𝑘𝑡

𝑑𝑃

)(
𝜌𝑢𝑔𝑑𝑃

µ
)0.365                                                (19) 

سم  هیدرودی آلکیلاسیون متازایلن و ابعاد مشخصات ق

آورده شگگگده  5جدور وند من وره در قسگگگم  داخلی راکتور 

 اس ت

مشخصات خوراک و ابعاد قسمت داخلی راکتور  (5جدول )

 آکیلاسیون()فرایند هیدرودی

 واحد مقدار عددی پارامتر

 kmol/h 6/230 دبی مولی خوراک 

 - 5/0، 5/0 جاء مولی خوراک در بسترهای اور و دوم 

 K 885 دمای ورودی

 kPa 2550 فشار ورودی

 m 29/6، 32/3 طر و نور بستر اورق

 m 13/7، 95/3 قطر و نور بستر دوم

 آلکیلاسیونترکیر درصد مولی اجاا در خوراک هیدرودی

 - 33/33 متازایلن

 - 66/66 هیدرو ن

 

مت  -4-3 بر قسمم حاکم  عادلات  کتور  خارجیم را

 (گاز جاروکنندهچندمنظوره )

ن های و خارجی راکتور م   نده در قسگگگ جاروکن د گاز 

من وره )قسگگم  خارجی( متشگگکل از گاز هیدرو ن و گازهای 

دیل تبسبک جدا شده از ریفورمی  توسر جداکننده در فرایند 

ستی  س تکاتالی سم  واکنش  نفتا ا با توجه به اینکه در این ق

گیرد، بنابراین معادله موازنه جرم فقر صگگورت نمی شگگیمیایی

 مربوط به گاز هیدرو ن نوشته خواهد شدک
𝑑𝐹𝐻2,3

𝑑𝑧
= (𝜋𝐷2)𝐽𝐻2

                                                        (20) 

در نهای  مشگگخصگگات قسگگم  نفوذ و گاز جاروکننده در 

 تاس  گاارش شده 6جدور 

 

مشخصات گاز جاروکننده در قسمت خارجی راکتور  (6جدول )

 )قسمت نفوذ(

 واحد مقدار عددی پارامتر

 kmol/h 27 دبی مولی گاز جاروکننده در هر بستر

 kPa 1000، 800 فشار ورودی در بسترهای اور و دوم

 µm 30، 30 ضخام  غشای در بسترهای اور و دوم

ترکیر درصد هیدرو ن در گاز 

 جاروکننده
50/69 - 

 

 نتایج و مباحث -5

 اعتبارسنجی مدل -5-1

 ،قسم  قبلدر در معادلات دیفرانسیل معمولی ذکر شده 

اگر مقدار ضگگریر انتقار حرارت کلی و همچنین شگگار نفوذی 

هیدرو ن از دیواره غشگگگایی را برابر صگگگفر در ن ر بگیریم، در 

ای برای راکتورهای صگگورت به مدر ریاضگگی سگگاده شگگدهاین

ستی می سیمت معمولی فرایند تبدیل کاتالی ت برای حل معادلار

ستم از نرم سی کوتای مرتبه -وش رانجو ر MATLABافاار این 

نتایج حل این معادلات بر مبنای وهارم اسگگتفاده شگگده اسگگ ت 

 7جدور دمای خروجی راکتورها و میاان آروماتیک تولیدی در 

س ت همان شده ا شاهده میارائه  شود، نور که در این جدور م

یه تایج شگگگب هان ما های معمولی )د ی خروجی سگگگازی راکتور

راکتورها و جاء مولی آروماتیک در محصگگور ریفورمی ( تطابق 

 ت[14]های صنعتی دارد خوبی با داده
 

 نتایج -5-2

دبی مولی اجاای اصگگگلی فرایند  )الف و ب( 3شگگگکل در 

پارافین، نفتن،  مل  تا( شگگگا تالیسگگگتی نف کا بدیل  ماگیر )ت گر

هیگگدرو ن در  تیگگک و  لی و آرومگگا مو ع م تورهگگای  ک نور را

س ت شده ا سم  شکل پروفایل دبی مولی  وندمن وره ر در این 

پارافین را در نور سگگه راکتور سگگری برای هر دو سگگیسگگتم 

از  پارافین پیشنهادی نشان داده اس ت معمولی و سیستم جدید

تا اس ت نف های فرایند تبدیل کاتالیستیدهندهترین واکنشمهم

ر د این تودهرود که میاان دبی مولی میبه همین دلیل انت ار 

ند  پل حرارتی فرای بدت کو یا کاهش  ها  یلنور راکتور بد  ت
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سیار گرمازای هیدرودی ستی نفتا با فرایند ب سیون آلکیکاتالی لا

ع  واکنش به افاایش سگگگر تازایلن منمر  یدروکر م نگه  اکی

از نر  دیگر بگگه علگگ   گرددتمی )واکنش وهگگارم( پگگارافین

ستخراج هیدرو ز ا گرماگیر ن به عنوان محصور جانبی فرایند ا

 تعادلی نشگگگواک، ای پالادیومیگگگمحیر این فرایند توسر غش

  تدوم به سم  تولید بیشتر محصولات پیشروی خواهد کرد

  رعبنابراین س شودتپارافین بیشتری مصر  میبنابراین 

من وره نسب  به راکتورهای مصر  پارافین در راکتورهای وند

س ت فرایند تبدیلمولی مع شتر ا ستی بی اکنش سرع  و کاتالی

ندمن وره در  های معمولی و و پارافین در هر دو نوع راکتور

هد بودت که در  این راکتور آخر بیشگگگتر خوا ناسگگگ   بدان مع

جاء راکتورهای آخر، سگگرع  واکنش هیدروکراکینگ این شگگبه

های دیگر فرایند بالاتر اسگگ ت در راکتورهای نسگگب  به واکنش

 %8/14مولی فرایند تبدیل نفتا میاان تبدیل پارافین حدود مع

س ؛ در حالی ستم جدید ا سی که میاان تبدیل پارافین در این 

شدتمی %7/43برابر با  میاان کاهش دبی مولی نفتن در نور  با

 رسم شده اس ت 3شکل راکتورها در 

با توجه به بالا بودن دما در محیر راکتورهای وندمن وره 

راکتورهای صنعتی فرایند تبدیل کاتالیستی نفتا، نسب  به 

ن همچنیسرع  مصر  نفتن در راکتورهای جدید بیشتر اس ت 

در این شکل، پروفایل دبی مولی آروماتیک به عنوان محصور 

جلوگیری از اف  دما در نور  اصلی فرایند نیا رسم شده اس ت

 کفرایند تبدیل کاتالیستی به عل  تماس غیرمستقیم آن با ی

فرایند گرمازا، همچنین افاایش سرع  واکنش رف  در واکنش 

گرددت جاء مولی تعادلی اور باعث افاایش تولید آروماتیک می

آروماتیک در ریفورمی  که منمر به افاایش کیفی  بناین 

شود، در راکتورهای وندمن وره نسب  به تولیدی می

لی دبی مو یابدتافاایش می %18راکتورهای معمولی حدود 

 kmol/h 7/142 آروماتیک تولیدی در این سیستم پیشنهادی به

رسدت میاان تولید آروماتیک در هر دو نوع راکتور در بستر می

اور بیشتر از دو بستر دیگر اس ت زیرا در راکتور اور واکنش 

  زدایی از نفتن غالر اس تتعادلی هیدرو ن

 

 های صنعتی برای کاتالیست تازه فرایند ریفورمینگ کاتالیستیادهبینی شده و دهای پیشمقایسه بین داده -7جدول 

جاء وزنی کاتالیس  در  (kPaفشار ورودی ) (Kدمای ورودی ) راکتور

 (%wtبسترها )

 ترکیر درصد خوراک نفتا

 3/49 پارافین 20 3703 777 1

 0/36 نفتن  30 3535 777 2

 7/14 آروماتیک 50 3401 775 3

 ر درصد آروماتیک در ریفورمی ترکی دمای خروجی 

راکتور کوپل  راکتور معمولی داده صنعتی راکتور

 غشایی

راکتور کوپل  راکتور معمولی داده صنعتی

 غشایی

1 722 8/722 6/752 - - - 

2 753 1/734 9/781 - - - 

3 770 3/763 4/783 7/57 1/56 0/65 

 

 

پروفایل دبی مولی هیدرو ن در  )الف و ب(3شکل در 

در  نور راکتورهای معمولی و وندمن وره ارائه شده اس ت

های راکتورهای معمولی با وجود مصر  هیدرو ن در واکنش

هیدروکراکینگ پارافین و نفتن، ولی باز هم در فرایند تبدیل 

در  دتیابکاتالیستی میاان این گاز در نور راکتورها افاایش می

هیدرو ناسیون )دی واقع نرخ تولید گاز هیدرو ن در واکنش اور

وم های سواکنش نفتن به آروماتیک( بیشتر از نرخ مصر  آن در

در راکتورهای وندمن وره به دلیل نفوذ بخشی و وهارم اس ت 

از هیدرو ن تولیدی در فرایند توسر غشای پالادیومی و انتقار 

آن به قسم  خارجی، میاان این گاز در نور فرایند تبدیل 

نی( کنترر شده و بنابراین دبی مولی کاتالیستی )قسم  میا

هیدرو ن در این راکتورها کمتر از راکتورهای معمولی بستر ثاب  

ولی در کل با وجود غشا در راکتورهای  این فرایند اس ت

وندمن وره میاان تولید هیدرو ن نسب  به راکتورهای معمولی 

 افاایش بیشتری خواهد داش ت

از قسم  میانی  دبی مولی هیدرو ن نفوذی 4شکل در 

به قسم  نفوذ در دو راکتور وندمن وره نشان داده شده اس ت 

میاان هیدرو ن نفوذی توسر غشا در راکتور دوم بیشتر از 



 علمي پژوهشي مهدي شاکري، داود ايرانشاهي

 

22 

 

-راکتور اور اس ت زیرا اختلا  فشار جائی هیدرو ن بین قسم 

  تباشدهای میانی و خارجی راکتور دوم بیشتر از راکتور اور می

ی فرایند تبدیل کاتالیستی برای پرفایل دمای 5شکل در 

هر دو نوع سیستم معمولی و جدید ارائه شده اس ت با توجه به 

-ماهی  گرماگیر بودن فرایند، دما در نور مدت انمام واکنش

 یابدتهای فرایند کاهش می

 

 

 )الف

 

 
 

 )ب

پروفایل دبی مولی اجزای فرایند تبدیل کاتالیستی نفتا در  (3شکل )

ای معمولی و ب( راکتورهای پیشنهادیالف( راکتوره  

 

 

 
 دبی مولی هیدروژن نفوذی توسط غشای پالادیومی (4شکل )

    

 

 
( پروفایل دمای فرایند تبدیل کاتالیستی نفتا برای هر دو 5شکل )

 سیستم معمولی و چندمنظوره.

 

شود، نفتا با دمای گونه که در این شکل دیده میهمان    

از این  K 8/722رد بستر اور شده و با دمای وا K 777ورودی 

ها بر روی بستر خارج خواهد شدت به من ور ادامه انمام واکنش

کاتالیس  پلاتین در بستر دوم نیاز به گرم کردن دوباره جریان 

خروجی از بستر اور اس ت وظیفه افاایش دمای جریان تا 

ه ک هایی اس رسیدن به شرایر عملیاتی مطلوب بر عهده کوره

کنندت دمای جریان ورودی به بستر دوم بین بسترها تعبیه می

های کاتالیستی فرایند در رسیده و واکنش K 777دوباره به 

بستر دوم انمام خواهد شدت مبدر گرمایی دیگری بین بسترهای 

ای مشابه با مبدر اور را انمام دوم و سوم نصر شده تا وظیفه

ند تبدیل کاتالیستی نفتا در نمودار تغییرات دمایی فرای دهدتت

رسم شده اس ت خوراک  5شکل راکتورهای وندمن وره هم در 

و فشار  K 777نفتا در شرایطی مشابه با حال  معمولی در دمای 

kPa 3703  وارد بستر اور خواهد شدت در ورودی بستر اور به

های گرماگیر در فرایند که میاان سرع  واکنشدلیل آن
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الا اس ؛ بنابراین میاان مصر  گرما داخل کاتالیستی بسیار ب

محیر فرایند خیلی بیشتر از میاان انتقار گرما از فرایند 

آلکیلاسیون متازایلن توسر دیواره جامد به گرمازای هیدرودی

آن اس ت به همین دلیل در ابتدا دمای قسم  میانی راکتور 

 گجردکندت پس از آن هر وه از فرایند میوندمن وره اف  می

از قسم  داخلی راکتور وندمن وره به قسم  انتقار حرارت 

تری نسب  به مصر  گرما در قسم  میانی میانی آن نقش مهم

-راکتور ایفا کرده و در نتیمه پروفایل دمایی شروع به رشد می

های کندت در بستر دوم به عل  اینکه در فرایند معمولی مبدر

ک در ورودی آن شده ای باعث بالا بردن دمای خورابین مرحله

اس ، در ابتدا دمای حال  معمولی کمی بیشتر از حال  جدید 

نور که در شکل مشخص اس ، دمای بستر سوم به اس ت همان

اندازه کافی زیاد اس  و در صورت استفاده از راکتور وند من وره 

به جای راکتور معمولی پرشده دمای فرایند تبدر کاتالیستی 

ه و باعث ایماد نقاط داغ و آسیر رسیدن نفتا به شدت زیاد شد

-از نر  دیگر هاینه شودتها میهای فعار کاتالیس به سای 

رودت به همین دلیل های عملیاتی فرایند هم به نسب  بالا می

ر سوم یک بستر معمولی پرشده ترجیح داده شده اس  که راکتو

 باشدت

 

 )الف

 

 )ب

ای اصلی فرایند الف( پروفایل دبی مولی اجز  (6شکل )

آلکیلاسیون و ب( پروفایل دمایی این فرایندهیدرودی  

 

نور که در شکل هم مشخص اس ، در ممموع همان

دمای فرایند تبدیل کاتالیستی در حال  بهبود یافته بیشتر از 

حال  معمولی اس  و این عامل مهمی در افاایش تولید 

 باشدتآروماتیک در این سیستم پیشنهادی می

های مولی متازایلن، میاان تغییرات دبی الف-6کل شدر 

بنان در فرایند گرمازای هیدرو ن، تولوئن و 

آلکیلاسیون در این سیستم بر حسر نور راکتورها هیدرودی

داخلی راکتورهای وند  در ورودی قسم  ارائه شده اس ت

اور )تبدیل متازایلن به تولوئن توسر  من وره سرع  واکنش

و ن( تقریبا بالا اس ت اما در نور فرایند گرمازای واکنش با هیدر

آلکیلاسیون، سرع  واکنش تبدیل متازایلن به تولوئن هیدرودی

دت میاان باشبیشتر از سرع  واکنش تبدیل تولوئن به بنان می

تبدیل نهایی متازایلن در دو راکتور وند من وره به ترتیر برابر 

اس  که فرایند این بدان معن اس ت 9724/0و  9754/0با 

آلکیلاسیون متازایلن تقریبا به صورت کامل گرمازای هیدرودی

گیردت میاان تبدیل بالای در راکتورهای وندمن وره انمام می

متازایلن منمر به افاایش تولید بنان به عنوان محصور دلخواه 

پروفایل هیدرو ن در فرایند  در این شکل باشدتفرایند گرمازا می

نور که قبلا هم سیون نیا رسم شده اس ت همانآلکیلاهیدرودی

های گرمازای بیان شد، هیدرو ن مورد نیاز برای انمام واکنش

آلکیلاسیون از هیدرو ن استخراج شده از فرایند فرایند هیدرودی

رددت گریفورمینگ کاتالیستی توسر غشای پالادیومی تامین می

ور بستر در در نمودار پروفایل دبی مولی هیدور ن بر حسر ن

قسم  داخلی راکتورهای وندمن وره نیا کاملا واضح اس  که 

ها در انتهای راکتورها، در به عل  کند شدن سرع  واکنش

نتیمه سرع  مصر  هیدرو ن در این قسم  نسب  به ابتدای 

 شودتراکتورها بسیار کمتر می

کل شمیاان دبی مولی تولوئن نیا به عنوان ماده واسطه در 

همانطور که در این شکل دیده  ان داده شده اس تنش الف-6

ها دارای پیک هستندت دلیل آن هم این اس  شود، پروفایلمی

که تولوئن در واکنش اور از واکنش متازایلن با هیدرو ن تولید 

شده و از نر  دیگر در واکنش دوم تولوئن با هیدرو ن واکنش 

بنان را هم دبی مولی  الف-6شکل داده و مصر  خواهد شدت 

میاان دبی مولی  دهدتدر نور راکتورهای وندمن وره نشان می

 اندتمبنان تولید شده در اواخر بسترها تقریبا ثاب  باقی می
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ن آلکیلاسیون متازایلپروفایل دمایی برای فرایند هیدرودی

 ب-6شکل در نور دو راکتور وندمن وره )قسم  داخلی( در 

متازایلن در ورودی  دمای ورودی خوراک ارائه شده اس ت

در ن ر گرفته شده اس ت در ابتدا  K 885بسترهای داخلی برابر 

آلکیلاسیون، دمای به دلیل ماهی  گرمازای فرایند هیدرودی

شودت در واقع میاان قسم  داخلی راکتور وندمن وره زیاد می

های گرمازا در قسم  انر ی تولید شده بر اثر انمام واکنش

لی بیشتر از میاان انر ی خارج شده از محیر داخلی راکتورها خی

آلکیلاسیون و فرایند خواهد بودت با پیشروی فرایند هیدرودی

های آن، حالا انر ی منتقل شده از فرایند کاهش سرع  واکنش

به فرایند گرماگیر توسر دیواره جامد با ضریر هدای  حرارتی 

در های دمایی شودت در نتیمه در پروفایلبالا غالر می

راکتورهای جدید یک پیک ظاهر خواهد شدت دمای ماکایمم در 

از   m 02/10و  m 92/3بسترهای اور و دوم به ترتیر در نقاط 

باشدت نکته دیگر می K 976و  K 988بالای بسترها و برابر با 

این اس  که با توجه به بیشتر بودن دمای ماکایمم در راکتور 

رود که میاان تبدیل میاور نسب  به راکتور دوم، انت ار 

 متازایلن در راکتور اور اندکی بیشتر از راکتور دوم باشدت

تاثیر دمای ورودی خوراک متازایلن  )الف و ب(7شکل  در

در قسم  داخلی راکتورهای وندمن وره را بر روی عملکرد این 

سرع  فرایند گرمازای  تراکتورهای جدید بررسی شده اس 

یلن به بنان با افاایش دمای خوراک آلکیلاسیون متازاهیدرودی

-شودت افاایش سرع  فرایند هیدرودیورودی به راکتور زیاد می

آلکیلاسیون منمر به افاایش میاان تبدیل متازایلن خواهد شد 

 ت ب(-7شکل )

 

 

 

 )الف

 

 

 )ب

اثر دمای ورودی خوراک قسمت گرمازا بر روی جزء  (7شکل )

  تازایلنزان تبدیل ممولی آروماتیک در ریفورمیت و می

 

 µmبا توجه به این شکل در ضخام  غشای ثاب  و برابر با 

-ای دمای خوراک فرایند هیدرودیدرجه 10، با افاایش 30

، میاان تبدیل متازایلن حدود K 880تا  K 870آلکیلاسیون از 

افاایش دمای خوراک متازایلن سبر زیاد  گرددتبیشتر می 4/5%

-فرایند تبدیل کاتالیستی و هیدرودی شدن اختلا  دمای بین

در واقع میاان نیروی محرکه برای  آلکیلاسیون خواهد شدت

انتقار گرما از قسم  داخلی به قسم  میانی راکتورهای 

شودت با بالا رفتن نیروی محرکه انتقار گرما، وندمن وره زیاد می

ین ابه نور نبیعی فرایند تبدیل کاتالیستی بهبود خواهد یاف ت 

در این شکل اثر  نشان داده شده اس ت الف-7شکل وضوع در م

افاایش دمای خوراک قسم  داخلی بر روی جاء مولی 

در فرایند تبدیل نفتا  آروماتیک در محصور نهایی ریفورمی 

مورد مطالعه قرار گرفته اس ت نبق توضیحات فوق، بالا بردن 

 ماتیکدمای ورودی قسم  گرمازا باعث افاایش میاان تولید آرو

در ضخام  غشای ثاب  و برابر با گرددت در محصور خروجی می

µm 30 ای دمای خوراک فرایند هیدرودیدرجه 10، با افاایش-

، جاء مولی آروماتیک در K 880تا  K 870آلکیلاسیون از 

 شودتبیشتر می %6/3ریفورمی  حدود 
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 )الف

 

 
 

 )ب

وی جزء مولی اثر فشار ورودی گاز جاروکننده بر ر (8شکل )

 آروماتیک در ریفورمیت و میزان تبدیل متازایلن

 

تغییرات جاء مولی آروماتیک در ریفورمی   الف-8شکل 

خروجی از فرایند تبدیل کاتالیستی نفتا را در فشارهای ورودی 

 مختلف گاز جاروکننده به راکتور اور بررسی کرده اس ت

وکننده در مشخص اس  که با بالا رفتن فشار ورودی گاز جار

راکتورهای وندمن وره اختلا  فشار جائی گاز هیدرو ن بین 

شودت هر وه دبی مولی هیدرو ن دو قسم  میانی و نفوذ کم می

استخراج شده از قسم  میانی کمتر باشد، سرع  واکنش 

تعادلی اور در جه  رف  کاهش یافته و بنابراین میاان تولید 

ز نر  دیگر با کاهش کندت اآروماتیک در ریفورمی  اف  می

سرع  فرایند تبدیل نفتا، دمای قسم  میانی راکتورهای 

یابدت این کاهش دما در قسم  میانی وندمن وره کاهش می

باعث زیاد شدن اختلا  دمای بین دو قسم  میانی و داخلی 

راکتور شده و در نتیمه شار انتقار حرارت خروجی از فرایند 

 گرددت بنابراین میاان تبدیلیآلکیلاسیون متازایلن مهیدرودی

متازایلن با افاایش فشار ورودی گاز جاروکننده در قسم  نفوذ 

 نشان داده شده اس ت ب-8شکل این حقیق  در کندت اف  می

 

 گیرینتیجه -6
من وره برای بهبود فرایند در این پژوهش راکتورهای وند

س ت ا مورد بررسی و ارزیابی قرار گرفته نفتا کاتالیستی تبدیل

( از سه کانار )قسم  پیشنهادیپیشنهاد شد که این راکتورهای 

-تشکیل شودک در قسم  داخلی فرایند بسیار گرمازای هیدرودی

گیردت این قسم  توسر دیواره آلکیلاسیون متازایلن انمام می

جامد با ضریر هدای  حرارتی نسبتا بالا از قسم  میانی که در 

ت گیرد جدا شده اس صورت می گرماگیرآن فرایند کاتالیستی 

در قسم  خارجی این راکتورها گاز جاروکننده با فشار دلخواه 

جریان داشته و توسر یک دیواره غشایی از جنس پالادیوم از 

 شودت قسم  میانی جدا می

در این راکتورهای جدید میاان تولید آروماتیک و 

فاایش ابه دو دلیل  تبدیل کاتالیستی نفتاهیدرو ن در فرایند 

پیدا خواهد کردک یکی دریاف  گرما توسر این فرایند از فرایند 

آلکیلاسیون متازایلن و افاایش سرع  حرارتی هیدرودی

ی ، و دیگری استخراج بخشتبدیل کاتالیستیهای فرایند واکنش

-شو هدای  واکن تبدیل کاتالیستیاز هیدرو ن از محیر فرایند 

لید آروماتیک و هیدرو ن های تعادلی این فرایند به سم  تو

سازی راکتورهای بعدی و همو ن برای شبیهبیشترت از مدر یک

به  سازیوند من وره استفاده گردیده و نتایج عددی این شبیه

صورت نمودارهایی ارائه شده اس ت دبی مولی آروماتیک تولید 

 %3/11کاتالیستی در راکتورهای جدید  تبدیلشده در فرایند 

ورهای معمولی اس ت همچنین میاان تبدیل نهایی بیشتر از راکت

و  /ت9754متازایلن در راکتورهای اور و دوم به ترتیر برابر با 

 باشدتمی /ت9724
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 علائم لاتین
 

𝐴𝐶 
 (2m)سطح مقطع راکتور  

𝐶𝑖 
 i (3kmol/m)غل   جاء  

𝐶𝑃 
 (kJ/(kmol)(K))ظرفی  گرمایی ویژه  

𝑑𝑃 
 (m)قطر ذره کاتالیس   

𝐷1 
 (m)قطر داخلی راکتور  

𝐷2 
 (m)قطر میانی راکتور  

𝐸𝑃 
 (kJ/kmol)انر ی فعالی  نفوذ  

𝐹𝑖 
 i (kmol/h)دبی مولی جاء  

ℎ 

ضریر انتقار گرمای جابمایی  
())(K2W/(m) 

𝐽𝐻2
 

  s2mol/(m))(()شار مولی نفوذی هیدرو ن  

𝑘𝑓,𝑖 

های رف  در فرایند ثاب  سرع  واکنش 

 kmol/(h)(kgریفورمینگ کاتالیستیک )

cat.)(MPa))  ،برای واکنش اور

()2kmol/(h)(kg cat.)(MPa)  برای واکنش

-برای واکنش (kmol/(h)(kg cat.))دوم و 

 های سوم و وهارم

𝑘𝑖 

های فرایند ثاب  سرع  برای واکنش 

 0.5/(kmol1.5m)(h)()آلکیلاسیون هیدرودی

𝑘𝑡 
 (W/(m)(K))ضریر هدای  حرارتی فاز گاز  

𝑘𝑤 

ضریر هدای  حرارتی دیواره داخلی راکتور  
(W/(m)(K)) 

𝐾𝑒,𝑖 

های فرایند های تعادلی در واکنشثاب  

برای واکنش  (MPa)ریفورمینگ کاتالیستی 

 برای واکنش دوم (MPa-1)اور و 

𝐿 
 (m)نور راکتور  

𝑛 
 (-تعداد متوسر کربن در خوراک نفتا ) 

𝑃𝑖 
 i  (kPa)فشار جائی جاء  

𝑃𝑡 
 (kPa)فشار کل  

𝑄0 
 0.5mol/(m)(s)(Pa)()ثاب  نفوذ از لایه غشا  

𝑟𝑖 

در فرایند ریفورمینگ  iمعادله سرع  جاء  

 (kmol/(kg cat.)(h)کاتالیستی )

𝑅 
 (kJ/(kmol)(K))ثاب  عمومی گازها  

𝑅𝑖 

-در فرایند هیدرودی iسرع  جاء  

 3kmol/(m)(h)()آلکیلاسیون 

𝑠𝑎 
 (kg2m/)سطح ویژه کاتالیس   

𝑇 
 (K)دما  

𝑢 
 (m/s)سرع  گاز  

𝑈1−2 
 2W/(m)(K)()ضریر کلی انتقار حرارت  

𝑧 
 (m)جه  محوری راکتور  

 علائم یونانی

𝛼 

برای اجاای  0برای هیدرو ن و  1ثاب  )  

 دیگر(

𝜀 
 (-تخلخل بستر ) 

µ 
 (kg/(m)(s))ویسکوزیته  

𝜌 
 (kg/m3)دانسیته گاز  

𝜌𝑏 
 (kg/m3)دانسیته بستر 

𝛿𝐻2
 

 (m)ضخام  غشا  

𝛥𝐻 
 (kJ/kmol)گرمای واکنش  

 هازیرنویس

1 
 قسم  داخلی راکتور 

2 
 قسم  میانی راکتور 

3 
 قسم  خارجی راکتور 

𝑖 
 iجاء  

𝑗 
 jقسم   
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ABSTRACT 
 

ARTICLE INFO 

In this research, improvement of catalytic naphtha 

reforming as one of the important processes in refineries and 

petrochemicals industries has been considered. The main 

focus is on replacing the conventional packed-bed reactors 

with new multifunctional reactors. These proposed reactors 

include catalytic naphtha reforming and methaxylene 

hydrodealkylation processes separated by a solid wall and a 

sweep gas section separated from naphtha reforming by a Pd-

Ag membrane layer. The endothermic naphtha reforming, on 

the one hand, exchanges heat with the methaxylene 

hydrodealkylation, while on the other hand, it performs 

hydrogen exchange by sweep gas section. According to the 

simulation results, the aromatic production in the proposed 

system was increased by about 11% compared to 

conventional reactors. Finally, the effects of operating 

conditions such as feed temperature of hydrodealkylation 

process, seep gas inlet pressure on the performance of the 

system have been studied. 
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