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چکیده

فنّّاوری	های جدید مورد استفاده در فرآیند تبدیل گاز طبيعی به سوخت مایع GTL(1(، رآکتور فشرده  از  یکی 
)Compact( می	باشد. این رآکتور مزایا يزیاد ينسبت به رآکتورها يمرسوم دارد. با توجه به قطر کم رآکتور فرار 
اتفاق نمی	افتد و رآکتور مورد استفاده در مقیاس  انتقال حرارت مناسب( در آن  دمایی )افزایش دما در نتیجه عدم 
آزمایشگاهی، با افزایش تعداد آن به	صورت فشرده افزایش مقیاس می	گردد و برای ظرفیت	های بالا به	صورت ماژولار 
از  باید  استفاده در رآکتور فشرده  کاتالیست مورد  استفاده می	گردد.  به	صورت موازی و سری(  از سامانه	ها  )استفاده 
فعالیت بیشتری نسبت به کاتالیست	های مرسوم برخوردار باشد. در این تحقیق ابتدا با انجام تست	های رآکتوری با 
استفاده از طراحی تجربی آزمایش	ها، سینتیک کاتالیست Co/Al2O3 به دست آمد. با استفاده از سینتیک به	دست	آمده 
و محدودیت افت فشار 2/5 بار در رآکتورهای بستر ثابت، اندازه کاتالیست، قطر رآکتور تک لوله به دست آمد. درنهایت 
با در نظر گرفتن ملاحظات هیدرودینامیکی، رآکتور فشرده 19 لوله	ای جهت تولید 6 لیتر در روز در مقیاس پایلوت 
طراحی گردید. درنهایت رآکتور فشرده به قطر 2 اینچ با 19 لوله سایز 0/25 اینچ برای تولید 6 لیتر در روز، محصول 
‌GTL طراحی گردید. پس از بررسی‌ حالت	های مختلف، طرح رآکتور 19 لوله	ای با در نظر گرفتن تمامی ملاحظات، 

آرایش مثلثی در ماژول استوانه	ای به قطر 50 میلی	متر انتخاب گردید.

کلید واژه ها: سنتز فیشر-تروپش، سینتیک، رآکتور چند لوله	ای، سیستم فشرده و طراحی

1. Gas To Liquid

۱. مقدمه 
کاهـش منابـع نفـتی، یافتـن منابـع انـرژی جایگزیـن را 
ضروری می	سـازد. تاکنون منابع انـرژی دیگر نظیر گاز طبیعی 
و زغال	سـنگ، جایگزیـن بـرخی از فرآورده	های نفتی شـده‌اند 
امـا در صنعـت حمل‌ونقل علی‌رغـم همه تلاش	هـا و تحقیقات 
انجـام شـده، بنزین و گازوئیـل جایگاه بی‌رقیب خـود را حفظ 
کـرده و در حـال حاضـر حـدود 70 درصـد نفـت خـام جهان 

پـس از پالایـش، در صنعت حمل‌ونقل اسـتفاده می	شـود ]1[. 
یـکی از مهم	ترین منابـع جایگزین نفت، گاز طبیعی اسـت که 
بـا اسـتفاده از فنـاوری  GTL (Gas to Liquid) می	تـوان از 
گاز طبیـعی، فراورده	هـای میـان تقطیـر نفتی به دسـت آورد. 
سوخت تولید شده از طریق این فرایند در اتومبیل	های موجود 
و بـدون تغییـر در زیرسـاخت	های موجود، قابل اسـتفاده بوده 
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و درعین	حـال مرغوب	تـر نیـز هسـت. درصورتی	که مثـلاًً برای 
CNG یا LPG نیاز به جایگاه	های جدید در شبکه حمل‌ونقل 

و همچنین تغییر در سیسـتم احتراق خودرو می	باشـد که این 
امـر بـه سـرمایه	گذاری کلانی احتیـاج دارد. با توجه بـه اینکه 
 GTL ها در فرآورده‌های واحدهای	میزان سـولفور و آروماتیک
ناچیز اسـت، این محصولات از فرآورده	های مشابه پالایشگاهی 
مرغوب	تر هسـتند. حتی فرآورده	های سـنگین	تر حاصله نیز از 
مرغوبیـت و ارزش اقتصادی بالائی برخوردارنـد. به	عنوان مثال 
اسـتانداردهای کشـور آمریکا، پارافین حاصله را قابل‌اسـتفاده 
برای مصارف خوراکی دانسته‌اند و یا روغن	پایه حاصله به	قدری 
مرغوب است که می	تواند جایگزین مواد افزودنی در روغن	های 
مشـابه پالایشگاهی شـود. در کل ترکیب محصولات واحدهای 
GTL نسبت به پالایشگاه	های نفت خام بسیار مطلوب	تر و فاقد 

فراورده	های سنگین با ارزش اقتصادی پایین )مانند نفت کوره( 
هستند ]2[. فرآیند GTL در سه مرحله تهیه گاز سنتز، سنتز 
فیشـر-تروپش و ارتقـای کیفیـت محصولات انجـام و در میان 

آن	ها، سنتز فیشر-تروپش مهم	ترین بخش را تشکیل می‌دهد. 
مهم	تریـن مسـئله در سـنتز فیشـر-تروپش، انتخـاب راکتـور 
و شـرایط عملیاتی مناسـب بـوده و بهبود یا اصلاحـات در این 
مرحله تأثیر مستقیمی بر تمام مراحل قبل و بعد از واکنش در 
فرآیند کلی GTL خواهد داشت. در فرایند GTL، پدیده	های 
متنـوع و پیچیـده‌ای از واکنش	های همـوژن و هتروژن، تعادل 
گاز-‌‌‌‌‌‌‌‌مایـع و پدیده	هـای انتقـال حـرارت و انتقـال جـرم چنـد 
مقیـاسی نقش دارنـد. به همیـن دلیل، برای تحلیل و توسـعه 
راکتور مورد استفاده در صنعت GTL نیاز به استفاده هم‌زمان 

از مطالعات مدل	سازی و آزمایش	های تجربی وجود دارد.

در حال حاضـر، راکتورهای صنعتی متداول مورد اسـتفاده 
در سـنتز فیشـر-تروپش، راکتورهای بسـتر ثابت چنـد لوله‌ای 
)مالزی و قطـر( و راکتورهای دوغابی )افریقـای جنوبی و قطر( 
هسـتند؛ اما تمامی راکتورهای متداول در سنتز فیشر-تروپش 
با محدودیت	های جدی روبرو هستند که این امر در )جدول 1( 

نمایش داده شده است.

جدول ۱: مقایسه راکتورهای متداول با راکتور ساختار یافته بستر ثابت میکرو]2[

بستر ثابت میکرومونولیتدوغابیبستر ثابتپارامتر

++--+افزایش مقیاس

++--+جداسازی محصول از کاتالیست

-/++++-افت فشار

++++++-انتقال حرارت

++++++-انتقال جرم

-/+-++فرمولاسیون کاتالیست

+-++امکان تعویض کاتالیست

++--/+++ظرفیت کاتالیست

در )جـدول 1( مقصـود از اینکـه در قسـمت فرمولاسیـون 
کاتالیسـت بـرای مونولیت علامت منـفی )-( لحاظ شـده این 
اسـت که در رآکتـور مونولیتی بـا توجه به اینکـه تلقیح اجزاء 
کاتالیسـتی بـر روی شـبکه لانـه زنبـوری Cordierite انجام 
می‌گیرد، مقدار درصد جرمی اجزاء در کاتالیسـت نهایی کامل اًً

قابل کنترل نیست.

در ایـن میـان، در سـامانه Compact GTL کـه فرآینـد 
جدید برای تبدیل گازهای همراه و زیسـت	توده به فراورده	های 
میـان تقطیر نفتی بـه شـمار می‌رود، نیاز به اسـتفاده هم‌زمان 
به	مراتـب  تجـربی  آزمایش	هـای  و  مدل	سـازی  مطالعـات  از 

بیشـتر احسـاس می	شـود. هدف از اجرای این پـروژه، طراحی 
مـاژول سـامانه Compact GTL به همراه سـاخت و آزمایش 
کاتالیسـت مناسـب برای ماژول طراحی شـده می باشـد. نکته 
کلیـدی در سـامانه Compact GTL، تشـدید فراینـد اسـت. 
برای تشـدید فرایند )تشـدید فرآینـد مفهوم وسیـعی دارد که 
می	تـوان به فعال	تر شـدن کاتالیسـت و مقدار بیشـتر محصول 
بـه واحـد حجـم برمی	گـردد. در اینجا کـه انتقال جـرم مطرح 
شـده مقصود کوچک	تر شـدن اندازه کاتالیسـت	ها می	باشد که 
تـا حدی کـه محدودیت انتقال جـرم رفع شـده در صورتی که 
ملاحظات افت فشـار رعایت گردد( می	بایسـت انتقال حرارت و 
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انتقـال جـرم در راکتور افزایش یافته و هم‌زمـان با این امر افت 
فشـار ثابت مانده و یا کاهش یابد. راه	حل پیشـنهادی اسـتفاده 
از راکتورهـای سـاختاریافته بسـتر ثابـت میکرو اسـت ]3[. در 
)جـدول 1( راکتورهـای متداول با راکتور سـاختاریافته بسـتر 
ثابت میکرو مقایسه شده‌اند. در این نوع از راکتورها، کاتالیست 
به	صورت پودری و در لوله	های با قطر کم بارگذاری می	شود. این 
راکتورها نسبت به راکتور-کاتالیست	های ساختار یافته متداول 
مزیت	های مهمی دارند؛ در راکتورهای ساختاریافته بستر ثابت 
میکـرو می	تـوان از روش	های متداول سـاخت کاتالیسـت بهره 
برد، همچنین ظرفیت بارگذاری کاتالیسـت بیشتر و بارگذاری 
کاتالیست راحت	تر بوده و امکان تعویض راحت	تر کاتالیست	های 
غیرفعال شـده از مزیت	های دیگر این راکتورها اسـت. از طرف 
دیگـر بـا کاهش قطـر راکتـور و دانه	های کاتالیسـت، عـلاوه بر 
حـذف محدودیت	هـای انتقـال جرم، امـکان حـذف ناهمگونی 
دمایی در راسـتای شعاعی و محوری نیز فراهم می	شود. تفاوت 
راکتور ساختار یافته بستر ثابت میکرو با راکتور بستر ثابت این 
اسـت که راکتور ساختار یافته بستر ثابت میکرو در ابعاد بسیار 
کوچک	تری نسبت به راکتور بستر ثابت ساخته می	شود. کاهش 
ابعـاد راکتـور منجر به حـذف محدودیت	هـای انتقـال حرارت 
)مقصود از فـرار دمایی، افزایش ناگهانی دمـا و عدم کنترل آن 
توسط انتقال حرارت که به چوک شدن )به هم چسبیدن ذرات 
کاتالیست در اثر دمای زیاد( رآکتور می‌انجامد و اصطلاحی رایج 
در مورد رآکتورهای بسـتر ثابتی است که در آن واکنش گرمازا 
باشـد.( و انتقـال جـرم و کاهش افت فشـار در راکتور سـاختار 
یافته بسـتر ثابت میکرو می	شود؛ اما ازآنجایی	که اطلاعات کمی 

در مورد راکتور سـاختار یافته بسـتر ثابت میکرو موجود است، 
طراحی و مدل	سـازی ماژول راکتور سـاختار یافته بسـتر ثابت 

میکرو در دستور کار قرار گرفت.

 بـرای طـراحی راکتـور، دانـش کافی در مـورد مکانیـزم و 
سینتیک سـنتز فیشـر-تروپش بایـد فراهم باشـد. در تحقیق 
حاضر، بـا اسـتفاده از طـراحی تجـربی آزمایش	هـا، ثابت	های 
مدل سینتیکی اسـتخراج شـده و با استفاده از مدل سینتیکی 
بـه دسـت آمده و بـا کمک ابزار مدل	سـازی بـا در نظر گرفتن 
محدودیت	هایی مانند افت فشـار چینش مناسـب رآکتورهای 
لوله‌ای جهت تشدید فرایند فیشر-تروپش پیشنهاد شده است

2. مواد و روش ها

۱-۲. سنتز فیشر-تروپش و ارتقای کیفیت محصولات

تبدیل گاز سـنتز بـه هیدروکربن	های سـنگین	تر اصطلاح اًً
سنتز فیشر-تروپش نامیده می	شود که در واقع مهم	ترین بخش 
از زنجیره تهیه سوخت	های سنتزی است. فرایند فیشر-تروپش 
یـک واکنش گرمازاسـت کـه در آن حذف گرمای تولید شـده 
بـرای کنترل فرآیند و جلوگیـری از تولید محصولات نامطلوب 
و همچنیـن غیرفعـال شـدن کاتالیسـت، بسیـار مهـم اسـت. 
محصـولات اصلی حاصل از این سـنتز شـامل هیدروکربن	های 
پارافیـنی و اولفیـنی خطی و آب اسـت که به همـراه آن	ها به 
مقدار کمتری از هیدروکربن	های شاخه‌دار، الکل	ها و ترکیبات 
اکسیژن‌دار و دی‌اکسید کربن نیز تولید می	شود. در )جدول 2( 
واکنش	هـای کلی تولیـد محصولات اصلی و جانـبی از خوراک 

گاز سنتز فهرست شده است.

جدول۲: واکنش های اصلی در سنتز فیشر-تروپش]4[.

)۱(nCO + (2n+1)H2  → Cn H2n+2 + nH2 Oها	پارافین

)۲(nCO + 2nH2  → Cn H2n  + nH2 Oها	اولفین

)۳(nCO + 2nH2  → Cn H2n+2 O + (n-1)H2 Oها	الکل

)۴(CO + H2 O ↔ CO2 + H2واکنش شیفت آب-گاز

واکنش شیفت آب-گاز نیز یک واکنش تعادلی است که در 
آن آب تولید شده در فرآیند فیشر-تروپش در کنار مونوکسید 
کربـن به دی‌اکسید کربن و هیدروژن تبدیل می	شـود. لذا این 
واکنـش تعـادلی هیدروژن اضـافی ایجـاد می	کند و مـوازی با 

واکنش فیشر-تروپش )رابطه 4( اتفاق می‌افتد.

تولیـدات سـنتز فیشـر-تروپش در محـدوده وسیـعی از 
محصولات هیدروکربـنی و ترکیبات اکسیـژن‌دار نظیر الکل	ها 

و اسیدها قرار می‌گیرند. لذا برای اسـتفاده بهینه از محصولات، 
پالایش آن	ها کاملاًً ضروری اسـت که در آن محصولات سنگین 
سـنتز برحسـب نوع نیاز با فرایندهـایی ماننـد ایزومریزاسیون 
و هیدروکراکینـگ بـه نفتـا، بنزین، دیـزل و گاز مایـع تبدیل 
می	شوند. محدوده محصولات به دست‌ آمده با توجه به شرایط 
عملیاتی و نوع کاتالیسـت	های بکار رفته از C1 تا C40 گسترده 
اسـت. در دماهـای پایین، قسـمت اصـلی محصـولات اولیه را 
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ایزومرهای خطی، آلکان	ها، آلکن	ها، الکل	ها و آلدئید	ها تشکیل 
می‌دهند. وجود آلکان	های خطی در محصولات به تولید واکس 
 C10 شود. برش	با نقطه ذوب بالا و ویسـکوزیته پایین منجر می
تا C18 یک سـوخت دیزل بسیار خوب است )عدد ستان1 بالای 
75 و حداقـل آروماتیـک و آلودگی(. خطی بـودن محصولات، 
مشخصه خوبی برای تولید بنزین نیست زیرا برای داشتن عدد 
اکتان بالا به آلکان	های شـاخه‌دار و آروماتیک	ها نیاز اسـت. لذا 
بنزین تولیـدی به فرایندهای ایزومریزاسیون و آروماتیک زایی 
نیـاز خواهد داشـت. در سـنتز در دماهای بالاتـر، واکنش	های 
ثانویـه رخ می‌دهنـد و در نتیجـه هیدروکربن	های شـاخه‌دار و 
آروماتیک تشکیل می	شوند، لذا عدد ستان دیزل کاهش و عدد 
اکتـان بنزین افزایش می	یابد. سـنتز فیشـر-تروپش در حضور 
کاتالیسـت	های مناسـب ماننـد آهـن، کبالت، نیـکل و روتنیم 
قابل انجام است که بر اساس ملاحظات اقتصادی تاکنون فقط 
کاتالیست	های آهن و کبالت به مرحله صنعتی رسیده‌اند]5[.

۲-۲. گزینش پذیری محصولات در سنتز فیشر-تروپش

محصولات سـنتز فیشر-تروپش شـامل آلکان	ها، آلکن	ها و 
ترکیبـات اکسیـژن	دار در گسـتره یک تا 100 کربن هسـتند. 
ترکیبـات هیدروکربـنی شـاخه	دار در مقادیـر کـمی تولیـد 
می	شـوند که با افزایش تعداد کربن شـاخه	ها، گزینش پذیری 
ایـن محصـولات کاهـش می	یابـد. باوجود عـدم اطمینـان در 
شـناخت واسطه	های رشـد زنجیره	های هیدروکربنی در سنتز 
فیشر-تروپش، آنچه که تمام دانشمندان بر سر آن توافق دارند 
این اسـت که این فرآینـد یک واکنش پلیمریزاسیونی2 اسـت 
و شـامل مراحل آغازی، رشـد و خاتمه زنجیـره هیدروکربنی 
می	باشـد. بـا توجـه بـه ایـن واقعیـت، می	تـوان از توزیع	های 
متـداول پلیمرها اسـتفاده و توزیـع محصـولات هیدروکربنی 
حاصل از سنتز فیشر-تروپش را پیش	بینی کرد. بر این اساس 
آندرسون رابطه توزیع شناخته شـده شولز-فلوری3 ]6[ را که 
توزیع جرمی پلیمرها را پیش	بینی می	کند، برای سنتز فیشر-
تروپش توسعه داد ]7-10[. بدین	وسیله معادله شناخته شده 
آندرسون-شولز-فلوری )ASF( برای بررسی توزیع محصولات 

هیدروکربنی توسعه یافت.

mn= (1-α)∙αn-1                                                         )۵(

کـه در این رابطه  mn کسـر مـولی هیدروکربن	های تولید 

1. Cetane Number
2. Polymerization
3. Anderson, Shultz and Flory

شـده بـا تعـداد کربـن n و α فاکتـور احتمـال رشـد زنجیره 
هیدروکربـنی اسـت. مقـدار فاکتـور احتمـال رشـد زنجیـره 
هیدروکربـنی α  از تعـداد کربن	ها مسـتقل اسـت و به	صورت 

زیر تعریف می	شود: 

α = Rp / (Rp+Rp)                                                 )۶(

کـه در ایـن رابطـه Rp و Rt سـرعت	های رشـد و خاتمـه 
زنجیـره هیدروکربـنی هسـتند. بـا در دسـت داشـتن مقـدار 
α  می	تـوان مقـدار هـر جـزء هیدروکربـنی بـا تعـداد کربـن 
n را بـا اسـتفاده از رابطـه ASF تعییـن کـرد. مقـدار فاکتور 
احتمـال رشـد زنجیـره هیدروکربـنی α، بسـته بـه شـرایط 
عملیـاتی واکنـش و نوع کاتالیسـت، بین صفر تا 1 اسـت. در 
حالت کلی و در شـرایط عملیاتی یکسـان، کاتالیسـت روتنیم 
مقادیـر α بیشـتر از کاتالیسـت کبالـت و کاتالیسـت کبالـت 
دارد. همچنیـن  آهـن  کاتالیسـت  از  بیشـتر   α مقـدار  نیـز 
هرچـه دمـای واکنش بیشـتر باشـد، مقـدار فاکتـور احتمال 
رشـد زنجیـره هیدروکربـنی α کاهـش می	یابـد. در دماهـای 
پایین سـنتز فیشـر-تروپش )حدود 230 درجه سـانتی	گراد( 
ایـن فاکتـور به یـک نزدیک اسـت، یعـنی بیشـتر محصولات 
سـنگین  ترکیبـات  گسـتره  در  شـده  تولیـد  هیدروکربـنی 
هسـتند و در دماهـای بـالای سـنتز فیشـر-تروپش )حـدود 
340 درجـه سـانتی	گراد( ایـن فاکتـور کمتر از یـک و حدود 
0/6 اسـت؛ یعـنی محصـولات بـه دسـت آمـده در گسـتره 

محصـولات هیدروکربـنی سـبک	تر هسـتند ]11[

۳-۲. تعیین پارامترهای سینتیکی

بـرای بـه دسـت آوردن پارامترهـای سینتیکی در سـامانه 
آزمایشـگاهی موجـود به قطـر 0/25 اینـچ بر اسـاس طراحی 
تجـربی آزمایشـات، چندیـن تسـت رآکتـوری انجـام گرفـت. 
پارامترهای مؤثر در سنتز فیشر-تروپش عبارتند از: دما، فشار، 
دبی و نسـبت H2/CO. بر اسـاس آزمایش	های انجام شـده در 
بخـش تعییـن فعالیت کاتالیسـت، در نقطـه مبنا مقـدار دما، 
فشار، H2/CO و دبی خوراک به	گونه‌ای انتخاب شد تا در نقطه 
مبنـا، میـزان درصد تبدیـل مونوکسید کربن 60 درصد باشـد 
 .)H2/CO = ۲ و  GHSV = ۵۰۰۰ ،P = ۲۰ ،T = ۲۲۰(
طراحی آزمایش انجام شده به	صورت طراحی مرکب مرکزی با 

5 سطح تغییر بوده است )جدول 3(.
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4-۲. آزمایش کاتالیست در لوله با قطر 1/4 با طول یک متر

بـا توجـه بـه ملاحظـات انتقـال حـرارت قطـر هـر لولـه 
می	بایسـت 1/8 یـا 1/4 اینـچ باشـد )در آزمایشـگاه در ایـن 
قطـر فـرار دمایی نداشـتیم(. بـا در نظر گرفتن اینکه سـاخت 
مـاژول بـا لولـه 1/8 اینـچ هزینـه بیشـتری دارد، لولـه 1/4 
اینـچ انتخـاب شـد. همچنیـن بـا اسـتفاده از نسـبت طـول 

جدول3: طراحی آزمایش جهت استخراج داده های سینتیکی

 Run
Order

T (°C)P (bar)H2/CO
GHSV

(cc/gr/hr)
 Run
Order

T (°C)P (bar)H2/CO
GHSV

(cc/gr/hr)

1210251/5350016210151/53500

221015۲/535001723025۲/56500

323015۲/565001821025۲/53500

4230151/5350019210251/56500

52202025000202202025000

623025۲/53500212202022000

721025۲/56500222402025000

8230251/56500232202015000

9210151/56500242002025000

102202025000252202025000

11230251/53500262202028000

1221015۲/56500272201025000

13230151/56500282203025000

1423015۲/53500292202035000

152202025000302202025000

راکتـور بـه قطـر برابـر بـا 150، طـول راکتـور نیـز یـک متر 
در نظـر گرفتـه شـد. بـا توجـه بـه اینکـه ارتفاع حمـام نمک 
40 سـانتیمتر اسـت، لوله راکتور می	بایسـت به	صـورت کویل 
درمی	آمـد. بـرای ایـن کار، ابتـدا 20 گـرم کاتالیسـت مطابق 

)شـکل 1( قـرص زنی و مـش بنـدی شـد]2[
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۵-۲. تعیین مدل سینتیک خوراک

برای تعیین مدل سینتیک خوراک، از رابطه به دست آمده 
در ]4[ استفاده شده است:

𝑅𝑓𝑡𝑠 =
𝑘𝑎𝑃𝐶𝑂𝑃𝐻2

0.75

1 + 𝑘𝑏𝑃𝐶𝑂 2                                        )7(

𝑘𝑎 = 𝑘𝑎0.𝑒𝑥𝑝
𝐸𝑎
𝑅𝑔.𝑇                                         )8(

𝑘𝑏 = 𝑘𝑏0 ∗ 𝑒𝑥𝑝
−𝛥𝐻𝑏
𝑅𝑔. 𝑇

                                           )9(

با  خوراک  مصرف  سینتیکی  داده	های  تخمین  نتایج 
استفاده از )رابطه 7( در )جدول 4( نشان داده شده است. در 
این جدول بر اساس شرایط عملیاتی فشار، دما، نسبت خوراک 

شکل ۱ : کاتالیست مش شده )سمت چپ( و قرص های کاتالیست )راست(

سپس کاتالیست مش بندی شده در لوله 1/4 بارگذاری شد و در نهایت لوله یک متری مطابق )شکل 1( به	صورت کویل درآمد

شکل ۲: نمایی از سامانه آزمایشگاهی جهت انجام آزمایش ها کپسول CO )1( کپسول H2 )2( کپسول N2 )3( استاتیک میکسر )4( 
میکسر )5( هیترالکتریکی )6( نمک مذاب )7( میعان کننده دما بالا )8( میعان کننده سرد )9(

و GHSV مقدار نرخ واکنش تجربی محاسبه شده و بر اساس 
به  )رابطه 7(،  پارامترهای  از رگرسیون خطی  استفاده  با  آن 
دست آمدند. برای رابطه به دست آمده شرایط عملیاتی لحاظ 
و  آمد  دست  به   )7 )معادله  طریق  از  واکنش  نرخ  و  گردید 
خطای نقطه	به	نقطه محاسبه گردید. مطابق )جدول 4(، مقدار 
از  استفاده  با  است.  بوده  رابطه 23.8 درصد  متوسط خطای 
داده	های سینتیکی به دست آمده در )جدول 4( مقدار ثوابت 

رابطه سرعت به	صورت زیر محاسبه شدند:

𝑘𝑎 = 6.04𝐸+ 07.𝑒𝑥𝑝 −
96600
𝑅𝑔 .𝑇                                       )10(

𝑘𝑏 = 1.36𝐸+ 02 ∗ 𝑒𝑥𝑝
24050
𝑅𝑔. 𝑇

                                       )11(
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جدول4: سرعت مصرف مونوکسید کربن

 Run
No.

TP (bar)H2/COPCOPH2
GHSV 

(cc/gr/hr)
Rcoexp

(mol/(kgcat.s))
Rcocalc 

(mol/(kgcat.s))
Error

121025۱/۵10153500۰/۰۱۱۰/۰۰۸٪۲۶/۵
221015۱/۵۴/۳۱۰/۷3500۰/۰۱۱۰/۰۰۹٪۱۸/۵
323015۲/۵۴/۳۱۰/۷6500۰/۰۱۵۰/۰۱۷٪۱۵/۲
423015۱/۵693500۰/۰۱۴۰/۰۱۳٪۲/۵
522020۱/۵۶/۷۱۳/35000۰/۰۱۶۰/۰۱۳٪۲۲/۸
623025۲/۵۷/۱۱۷/۹3500۰/۰۱۱۰/۰۲۰٪۸۱/۷
721025۲/۵۷/۱۱۷/۹6500۰/۰۱۶۰/۰۱۱٪۳۰/۲
823025۱/۵10156500۰/۰۲۲۰/۰۱۵٪۳۳/۷
923025۱/۵10157000۰/۰۱۲۰/۰۱۵٪۲۰/۹
1023015۲/۵۴/۳۱۰/۷7000۰/۰۱۳۰/۰۱۷٪۳۵/۱
1125015۲/۵۴/۳۱۰/۷13000۰/۰۳۸۰/۰۳۱٪۱۸/۴
1225015۱/۵697000۰/۰۲۲۰/۰۲۳٪۴/۶
13240202۶/۷۱۳/310000۰/۰۱۸۰/۰۲۲٪۲۷/۸
1425025۲/۵۷/۱۱۷/۹7000۰/۰۲۳۰/۰۳۵٪۴۹/۱
1523025۲/۵۷/۱۱۷/۹13000۰/۰۲۰۰/۰۲۰٪۰
1625025۱/۵101513000۰/۰۲۸۰/۰۲۵٪۱۱/۸
1723015۱/۵6913000۰/۰۱۷۰/۰۱۳٪۲۰/۱
18240202۶/۷3/1310000۰/۰۱۸۰/۰۲۲٪۲۶/۹
1923025۱/۵10157000۰/۰۱۶۰/۰۱۵٪۱۰/۳
2021015۲/۵۴/۳۱۰/۷13000۰/۰۱۸۰/۰۰۹٪۵۰
2123015۱/۵6913000۰/۰۲۶۰/۰۱۳٪۴۹/۷
2223015۲/۵۴/۳۱۰/۷7000۰/۰۲۰/۰۱۷٪۱۶/۶
23220202۶/۷۱۳/310000۰/۰۱۲۰/۰۱۳٪۸/۹
2421015۱/۵697000۰/۰۰۵۰/۰۰۷٪۳۸/۲
2523025۲/۵۷/۱۱۷/۹13000۰/۰۲۴۰/۰۲٪۱۶/۵
2621025۲/۵۷/۱۱۷/۹7000۰/۰۱۱۰/۰۱۱٪۴/۳
2721025۱/۵101513000۰/۰۱۹۰/۰۰۸٪۵۵/۸
28220202۶/۷۱۳/310000۰/۰۱۸۰/۰۱۳٪۲۸/۷
2923020۲/۵۵/۷۱۴/310000۰/۰۳۵۰/۰۴۳٪۲۲/۳
30220202۶/۷۱۳/34000-۰/۰۱۳-
31240202۶/۷۱۳/310000۰/۰۳۵۰/۰۲۲٪۳۶/۲
32220201101010000۰/۰۱۳۰/۰۰۸٪۳۸/۵
33200202۶/۷۱۳/310000۰/۰۰۶۰/۰۰۷٪۰/۹
34220202۶/۷۱۳/310000۰/۰۱۴۰/۰۱۳٪۹/۲
35220202۶/۷۱۳/316000۰/۰۱۱۰/۰۱۳٪۱۴/۵
362201023/3۶/۷10000-۰/۰۰۹ -
37220302102010000۰/۰۱۴۰/۰۱۴٪۱/۷
3822020351510000۰/۰۱۹۰/۰۱۵٪۲۰/۵
39220202۶/۷۱۳/310000۰/۰۱۵۰/۰۱۳٪۱۳/۶
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مطابـق )رابطـه 10( مقـدار محاسـبه شـده بـرای انـرژی 
اکسیداسیـون، 96/6 کیلـو ژول بـر مـول اسـت که در وسـط 
محـدوده گـزارش شـده در مقـالات قـرار دارد )بیـن 90 تـا 
110 کیلـوژول بر مـول( ]15[. همچنین بر طبـق )رابطه 9( 
مقـدار آنتالـپی محاسـبه شـده )24/05( نیز مشـابه بـا نتایج 

اسـت فیلیپه ]16[ 

۳. بحث و نتایج

1-3. مقایسه نرخ واکنش به دست آمده با دیگران

در )شـکل‏ 3( مقادیـر پیش‌بیـنی شـده بـرای سـرعت 
بـا رابطه	هـای  واکنـش توسـط کاتالیسـت آزمایـش شـده 
یـات و سـاترفیلد ]17[ و خداکـف1 ]18[ مقایسـه شـده 

اسـت

شکل 3: مقایسه نرخ مصرف CO با سرعت های گزارش شده قبلی

شـده  تسـت  کاتالیسـت  سـرعت   ،)3 )شـکل  مطابـق 
به	مراتـب از سـرعت کاتالیسـت Yates بالاتـر بـوده اسـت؛ 
امـا سـرعت کاتالیسـت تسـت شـده، همچنـان از سـرعت 
کاتالیسـت خداکـف )کاتالیسـت طراحی شـده برای سـامانه 
سیسـتم فشـرده تبدیل گاز بـه مایع( کمتر اسـت که نشـان 
می	دهـد که بـرای اسـتفاده بهینـه از فراینـد فشـرده تبدیل 
گاز بـه مایـع، سـاخت کاتالیسـت	هایی بـا فعالیت بیشـتر نیز 

بود مفیـد خواهـد 

تعـداد  از  میکـرو،  ثابـت  بسـتر  سـاختاریافته  راکتـور 
زیـادی لولـه بـا قطـر کـم تشـکیل شـده کـه درون راکتور 
سـنتز  گاز  شـکل،  مطابـق   .)4 )شـکل  گرفته‌انـد  قـرار 
)H2 و CO( از لوله	هـای بـا قطـر کـم )کـه از کاتالیسـت 
لوله	هـا  داخـل  در  واکنـش  و  کـرده  عبـور  پرشـده‌اند( 
صـورت می‌گیرد. آب اشـباع جهـت خنک کـردن مجموعه 

دارد جریـان  لولههـا  بیـرونی  قسـمت  در 

1. Khodakov

شکل 4: راکتور بستر ثابت در سنتز فیشر-تروپش

بـرای طراحی ماژول، با توجه به اینکه مشـخصات فیزیکی 
تمامی لوله	ها یکسـان اسـت، مطابق )شـکل 5(، بـرای تنظیم 
انـدازه لوله برحسـب دانـه، در ابتدا تـک لوله مـورد طراحی و 

آزمایش قرار گرفت.

شکل 5: حل معادلات در یکی از لوله های راکتور بستر ثابت

2-3. طـراحی انـدازه قطـر هر لولـه برحسـب اندازه 
کاتالیسـت دانه 

در راکتورهـای بسـتر ثابـت، افـت فشـار در هـر لولـه را 
میتـوانبـ ر اسـاس رابطـه ارگان محاسـبه نمـود

𝛥𝑃 =
1− 𝜀
𝜀 1.75 + 150

1 −𝜀
𝑅𝑒 (

𝜌𝑓𝑢𝑠2𝐿
𝑑𝑝

�                             )12(

𝑅𝑒 =
𝜌𝑓𝑢𝑠𝑑𝑝

𝜇
                                               )13(

ε = 0.38                                                           )14(
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بر اسـاس رابطه ارگان، افت فشـار به	شـدت متأثر از اندازه 
کاتالیسـت می	باشد و هرچه اندازه کاتالیسـت کوچک	تر شود، 
افت فشـار بیشـتر خواهد شـد ]11[. با در نظـر گرفتن میزان 
بارگذاری 500 گرم و دانسیته بستر برابر با 1240، برای حجم 

کل ماژول داریم:

																																																	𝑉 =
𝑊
𝜌𝑏

=
0.5𝑘𝑔

1240𝑘𝑔 𝑚3⁄ = 4.032𝑒− 4𝑚3                          )۱۵(

در این صورت برای محاسـبه تعداد لوله‌ها برحسـب اندازه 
حجم آن‌ها داریم:

																																																	𝑉 = 𝑛𝑉𝑡 = 𝑛(
𝜋
4 𝐿𝐷𝑡

2�                         )۱۶(

برای اطمینان از برقراری جریان پلاگ، نسبت طول راکتور 
به قطر آن 150 در نظر گرفته شد ]19[:

																																																	𝑉 = 𝑛𝑉𝑡 = 150𝐷𝑡
𝜋
4 𝐿𝐷𝑡

2 = 𝑛150
𝜋
4 𝐷𝑡

3 = 4.032𝑒− 4𝑚3        )۱۷(

در نتیجـه بـرای تعـداد لوله	ها برحسـب اندازه قطـر آن	ها 
داریم:

                                                  𝑛 = 𝑉 𝑉𝑡⁄ = 4.032𝑒− 4𝑚3 (⁄ 150
𝜋
4 𝐷𝑡

3�            )۱۸(

با معلوم بودن تعداد لوله	ها، برای سـرعت جریان عبوری از 
هر لوله برحسب قطر لوله داریم:

																																																	𝑢𝑠 =
𝑄
𝑛𝐴𝑡

=
𝐺𝐻𝑆𝑉 ∗ 0.5𝑘𝑔

�4.032𝑒− 4𝑚3 (⁄ 150𝜋4𝐷𝑡
3)) ∗ 𝜋4𝐷𝑡

2            )۱۹(

																																																	𝑢𝑠 =
𝐺𝐻𝑆𝑉 ∗ 0.5𝑘𝑔 ∗ 150𝐷𝑡

4.032𝑒− 4𝑚3                           )۲۰(

با در نظر گرفتن افت فشار ۲/۵ بار، دانسیته جریان برابر با 
8 کیلوگرم بـر مترمکعب، میزان بارگذاری 500 گرم، دانسیته 
بسـتر برابر بـا 1240 و ویسـکوزیته جریـان برابر بـا 0.0002 

پاسکال. ثانیه

																																																	2.5 =
1 − 0.38

0.38 1 .75 + 150
1 − 0.38

8𝑢𝑠𝑑𝑝
0.0002

8𝑢𝑠2150𝐷𝑡
𝑑𝑝

, 𝑢𝑠 =
𝐺𝐻𝑆𝑉 ∗ 0.5𝑘𝑔 ∗ 150𝐷𝑡

4.032𝑒 − 4𝑚3     )۲۱(

از طریـق )رابطـه 21( می	تـوان در هـر دبی ورودی بـرای 
خوراک و هر قطر لوله، اندازه ذرات کاتالیسـت را به شـکلی به 

دست آورد که افت فشار از ۲/۵ بار کمتر شود.

در )شکل 6(، اندازه ذرات کاتالیست به	نحوی	که افت فشار 
کمتر از ۲/۵ بار باشد، برحسب دبی ورودی و قطر لوله نشان داده 
شده است. هر چه دبی خوراک ورودی بیشتر باشد، با استفاده 
از کاتالیست مناسب می	توان به تولید محصول بیشتری دست 

یافت. مطابق )شکل 6( تنها در اندازه	های لوله 0/25 و 0/125 
اینچ، می	توان با استفاده از دانه	های کاتالیست کوچک	تر از 500 
میکرون، به دبی	های بالاتر از 10 لیتر به ازای هر گرم کاتالیست 
در ساعت، به افت فشار قابل قبول ۲/۵ بار دست یافت. ضمن 
اینکه این اندازه از کاتالیست، می	تواند ضریب کارایی را افزایش 

دهد )در بخش بعدی توضیح داده شده است(.

شکل 6: اندازه ذرات کاتالیست به نحوی که افت فشار کمتر از 2.5 
بار باشد، برحسب دبی ورودی و قطر لوله

بـا توجه بـه محدودیت	های افت فشـار کـه در بخش قبلی 
مطـرح شـد، حداقـل اندازه قطـر دانـه در هر قطر لولـه و دبی 
ورودی در بخش قبل محاسـبه شـد. حـال با اسـتفاده از قطر 
دانه به دست آمده در بخش قبلی، می	توان ضریب کارایی را با 

استفاده از روابط زیر محاسبه نمود ]20[:

η = tanh⁡(φ)/φ                                                      )۲۲(

𝜑 =
𝑑𝑝
6

𝑘𝜌𝑝𝐻
𝐷𝑒𝑓𝑓𝑅𝑇

�                                           )۲۳(

𝑘 =
𝑘𝑎𝐶𝐶𝑂

1 + 𝑘𝑏𝐶𝐶𝑂 2                                               )۲۴(

𝐷𝑒𝑓𝑓 = 𝐷
𝜀𝑝
𝜏𝑝

                                                 )۲۵(

𝜀𝑝
𝜏𝑝

= 0.3                                                        )۲۶(

D = 4e-8                                                         )۲۷(

𝜌𝑝 = 2000
𝑘𝑔
𝑚3                                                 )۲۸(

H=20000                                                       )۲۹(

که در روابط یاد شـده، برای ثوابت سرعت از رابطه سرعت 
به دسـت آمده برای کاتالیست بهینه	سازی شده برای سیستم 
Compact GTL ارائـه شـده توسـط صـادق زاده و همکاران 

]18[ استفاده شده است.
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در )شکل 7( ضریب کارایی کاتالیست به‌نحوی	که افت فشار 
کمتر از 2.5 بار باشد، برحسب دبی ورودی و قطر لوله نشان داده 
شده است. مطابق شکل، با توجه به روابط 22-29، با افزایش 
قطر لوله، ضریب کارایی در قطرهای لوله بیشتر از 1/4، به	شدت 
کاهش می	یابد. در نتیجه برای دستیابی به ضریب کارایی بالا، 

استفاده از لوله‌های با قطر بیشتر از 1/4 مناسب نیست.

شکل 7: ضریب کارایی به نحوی که با انتخاب اندازه دانه مناسب، 
افت فشار کمتر از ۲/۵ بار باشد، برحسب دبی ورودی و قطر لوله

𝑅𝑓𝑡𝑠 =
𝑘𝑎𝐶𝐶𝑂𝐶𝐻2

1 + 𝑘𝑏𝐶𝐶𝑂 2                                         )۳۰(

𝑘𝑎 = 7.717∗ 107.𝑒𝑥𝑝 −
100000
𝑅𝑔.𝑇

                                           )۳۱(

𝑘𝑏 = 44.93 ∗ 𝑒𝑥𝑝
20000
𝑅𝑔. 𝑇                                                 )۳۲(

بـا اسـتفاده از ضریـب کارایی، میـزان تولیـد محصـول را 
میتـوان بهصـورت زیـر محاسـبه نمـود

																																																	𝑅𝑓𝑡𝑠 = 𝜂. 𝑅𝑓𝑡𝑠                                                 )۳۳(

در )شکل 8(، میزان تولید محصول به	نحوی	که افت فشار 
کمتر از 2.5 بار باشد، برحسب دبی ورودی و قطر لوله نشان 

داده شده است.

شکل 8: میزان تولید محصولات به نحوی که با انتخاب اندازه دانه مناسب، 
افت فشار کمتر از ۲/۵ بار باشد، برحسب دبی ورودی و قطر لوله

مطابق )شکل 8(، برای دستیابی به تولید محصول بالا، قطر 
لوله می	بایست 1/4 و یا 1/8 اینچ باشد. با در نظر گرفتن اینکه 
ساخت ماژول با لوله 1/8 اینچ سخت	تر و هزینه بیشتری دارد، لوله 
1/4 اینچ انتخاب شد. همچنین با استفاده از نسبت طول راکتور به 
قطر برابر با 150، طول راکتور نیز یک متر در نظر گرفته شد]2[.

۳-۳. تعیین آرایش لوله ها

در طراحی ابتدایی، مشابه مبدل	های پوسته-لوله، آرایش 
مثلثی با ماژول استوانه‌ای انتخاب شد. در این طراحی فاصله 
با 1/4 قطر خارجی لوله‌ها )قطر خارجی 6  برابر  بین لوله‌ها 
میلی	متر است( انتخاب شده و 139 لوله در استوانه‌ای به قطر 
10 سانتیمتر تعبیه شد )شکل 9(؛ اما به دلیل محدودیت	های 
کمتر  نمی	تواند  دیگر  لوله  تا  لوله  هر  فاصله  ماژول،  ساخت 
از 4 میلی	متر باشد. همچنین تهیه خوراک برای 139 لوله، 
هزینه بالایی داشت. لذا در طراحی	های بعدی فاصله لوله	ها 4 
میلی	متر و تعداد آن‌ها در حدود 1/4 تا 1/5 طراحی اولیه و 

حدود 20 تا 30 عدد در نظر گرفته شد.

شکل ۹: آرایش مربعی، ماژول استوانه ای

استوانه‌ای  ماژول  بدنه  اینکه  علت  به  بعدی،  طراحی  در 
به	صورت پیش	ساخته وجود دارد، ماژول استوانه‌ای با آرایش 
دیده   )10 )شکل  در  که  همان	طور  اما  شد؛  بررسی  مربعی 
می	شود، طراحی آرایش مربعی برای ماژول استوانه‌ای بهینه 
نیست. به همین خاطر آرایش	های مثلثی و دایره‌ای در ماژول 

استوانه‌ای مورد بررسی قرار گرفتند.

شکل ۱۰: طراحی 21 لوله با آرایش مربعی، لوله در وسط
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۴-۳. آرایش دایره ای، ماژول استوانه ای

بـا اسـتفاده از آرایش دایـره	ای می	تـوان بیشـترین تعداد 
لولـه را در فضـای نزدیک دیواره جای داد )شـکل 11(؛ اما در 
ایـن طراحی	هـا، لوله	های مرکـزی از یکدیگر فاصله مناسـبی 
نخواهنـد داشـت. همچنین در ایـن طراحی، فاصلـه لوله	ها از 
همدیگـر بسـته به موقعیتشـان در داخل ماژول متغیر اسـت. 
بـه همیـن دلیـل در بخـش بعـدی آرایـش مثلـثی در ماژول 

استوانه	ای بررسی شد.

شکل ۱۱: طراحی 15-10-5 )30( لوله با آرایش دایره ای

۵-۳. آرایش مثلثی، ماژول استوانه‌ای

در طراحی آرایش مثلثی، تمـامی لوله	ها از یکدیگر فاصله 
یکسـانی دارنـد. همچنین در ایـن طراحی، فضـای خالی بین 
لوله	ها نسبت به همدیگر به حداقل می	رسد. ماژول استوانه	ای 
با آرایش مثلثی در دو طرح بررسی شـد. در )شکل 12(، ابتدا 
سـه لوله در وسط استوانه قرارگرفته و سـپس مابقی لوله	ها با 
آرایـش مثلـثی در کنار آن	ها قـرار می	گیرند. در )شـکل 13( 
ابتـدا یک لولـه در وسـط اسـتوانه قرارگرفته و سـپس مابقی 
لوله	ها با آرایش مثلـثی در کنار آن قرار می	گیرند. در طراحی 
اول 27 لولـه و در طـراحی دوم 31 لولـه در اسـتوانه جـای 
گرفتنـد. می	تـوان نتیجه گرفت که در هـر دو طراحی مثلثی، 
تعداد لوله	ها از طراحی	های مربعی بیشـتر بوده و طراحی دوم 

مثلثی، بیشترین تعداد لوله	ها را در خود جای	داده است. 

شکل ۱۲: طراحی 27 لوله با آرایش مثلثی، مثلث در وسط

شکل ۱۳: طراحی 31 لوله با آرایش مثلثی، لوله در وسط

۶-۳. آرایش مثلثی، ماژول استوانه‌ای، فاصله لوله ها متغیر
یکی از گزینه	ها برای آب اشباع، استفاده از جریان طبیعی 
آب اشباع است. برای این منظور، فاصله بین لوله	ها می	بایست 
حدود 17 میلی	متر باشد. در این بخش اثر افزایش دادن فاصله 
بین لوله	ها در تعداد لوله	هایی که می	توان در هر ماژول قرار 
داد، بررسی شده است. در اولین طراحی )شکل 4-24( با در 
نظر گرفتن قطر ماژول ثابت )65 میلی	متر(، تعداد لوله	هایی که 

می	توان با فاصله 17 میلی	متر جای داد بررسی شد.

شکل ۱۴: 7 لوله با آرایش مثلثی، فاصله لوله ها 17 میلی متر 
)قطر ماژول 65 میلی‌متر(

مطابق )شکل 14(، تنها 7 لوله را می	توان در این فضا جای 
داد که خیلی کمتر از 31 لوله در طراحی اولیه است. این امر نشان 
می‌دهد که طراحی جریان آزاد آب اشباع برای سیستم فشرده 
تبدیل گاز به مایع مناسب نیست و می	بایست با کمک پمپ از 
جریان اجباری استفاده شود. مطابق )شکل 15(، برای 31 لوله 
با فاصله 17 میلی	متر، قطر ماژول می	بایست 145 میلی	متر باشد.

شکل ۱۵: 31 لوله با آرایش مثلثی، فاصله لوله ها 17 میلی متر )قطر 
ماژول 145 میلی متر(



ســــــال  یازدهم . شـــماره دوم . جلد بیستم . زمستان  140۳

26

ن
را

ای
ز  

ا
گ
ی  

س
د

ن
ه

م
ه  

ری
ش

ن

شکل ۱۶: 163 لوله با آرایش مثلثی، فاصله لوله ها 4 میلی متر 
)قطر ماژول 145 میلی متر(

بـا مقایسـه )شـکل	های 15 و 16(، مشـخص اسـت کـه 
تعـداد لوله	هـا بـرای فاصلـه 4 میلی	متـر بیـش از 5 برابـر 
بیشـتر از تعـداد آن	هـا بـرای فاصلـه 17 میلی	متر اسـت. در 
حقیقـت، درصـد افزایـش تعـداد لوله	هـا نسـبت بـه حالـت 
مبنـا )فاصلـه 4 میلی	متـر( را می	تـوان از طریـق روابـط زیـر 

محاسـبه نمـود

𝐷𝑏𝑢𝑛𝑑𝑙𝑒 = 1.05 ∗ 𝑛�                                      )۳۵(

Pitch = Ltube−tube + dtube                                         )۳۶(

𝑛 ≅
𝐷𝑏𝑢𝑛𝑑𝑙𝑒2

Ltube−tube+ dtube 2                                               )۳۷(

بـا توجـه بـه روابـط 35 تـا 37، در )شـکل 17( درصـد 
افزایـش تعـداد لوله	هـا نسـبت بـه حالـت مبنـا )فاصلـه 4 
 ،)17 )شـکل  مطابـق  اسـت.  شـده  داده  نشـان  میلی	متـر( 
بـا افزایـش فاصلـه لوله	هـا، تعـداد آن	هـا به	شـدت کاهـش 

می	یابـد

شکل ۱۷: 163 لوله با آرایش مثلثی، فاصله لوله ها 4 میلی متر 
)قطر ماژول 145 میلی متر(

۷-۳. جمع بنـدی و انتخـاب طـراحی نهـایی مـاژول 
گاز-مایع فشـرده  سیسـتم 

در )شکل 18( طراحی نهایی ماژول نشان داده شده است. 
در این طـراحی، 19 لوله با در نظر گرفتـن تمامی ملاحظات، 
آرایش مثلثی در ماژول اسـتوانه	ای به قطر 145 میلی	متر قرار 

می	گیرند.

شکل ۱۸: 19 لوله با آرایش مثلثی، فاصله لوله ها 4 میلی متر 
)قطر ماژول 145 میلی متر(

۴. نتیجه گیری

رآکتورهـای فشـرده بسـتر ثابـت از فنّّاوری	هـای جدیـد 
تبدیـل گاز سـنتز بـه سـوخت مایـع می	باشـد. کاتالیسـت 
)چنـد  بیشـتری  فعالیـت  فنّّـاوری  ایـن  بـرای  موردنیـاز 
از  یـکی  دارد.  مرسـوم  کاتالیسـت	های  بـه  نسـبت  برابـر( 
محدودیت	هـای رآکتورهـای بسـتر ثابـت ایـن بـود کـه در 
آزمایشـگاه )بـه علـت قطـر کـم رآکتـور( فـرار دما نداشـتیم 
ولی در قطرهـای بزرگ	تـر )مقیـاس صنعـتی( کنتـرل دما با 
چالـش روبـرو بـود. در فنّّـاوری رآکتـور فشـرده، از قطرهای 
کـم کـه در آن فـرار دمـا نداریـم اسـتفاده شـده و افزایـش 
می	تـوان  بالاتـر  ظرفیت	هـای  در  اسـت.  تعـدادی  مقیـاس 
از ایـن رآکتورهـا به	صـورت مـاژولار اسـتفاده نمـود. در ایـن 
تحقیـق ابتـدا سینتیـک کاتالیسـت فعـال بـه دسـت آمـد. 
سـپس بـا اسـتفاده از سینتیک به دسـت آمـده و محدودیت 
فشـار 2/5 بـار، انـدازه دانـه کاتالیسـت و قطـر رآکتـور تـک 
لولـه به دسـت آمـد. درنهایت رآکتور فشـرده به قطـر 2 اینچ 
بـا 19 لولـه سـایز 0/25 اینـچ بـرای تولیـد 6 لیتـر در روز، 
محصـول GTL طـراحی گردیـد. پـس از بـررسی‌ حالت‌های 
مختلـف، طـرح رآکتـور 19 لوله	ای بـا در نظر گرفتـن تمامی 
ملاحظـات، آرایـش مثلـثی در ماژول اسـتوانه	ای بـه قطر 50 

انتخـاب گردیـد. میلی	متـر 
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فهرست علائم اختصاری

CO partial pressure, barPCO

CO partial pressure, barPH2

kinetic parameterkb

Total enthalpy, kJ.kg-1.s-1H

Reynolds NumberRe

Superficial velocity.m.s-1us

Gas hourly space velocity.s-1GHSV

Momentum source term, kg.m-2.s-2S

Diffusivity coefficient m-2.s-1Dij

Effective diffusivity coefficient m-2.s-1Di,eff

Concentration, kmol.m3Ci

Compressibility FactorZ

Temperature, KT

Reaction rate, mol.m-3.S-1Rfts

Kinetic Constant, mol.s-1.gr-1.bar-1ki

Activation Energy, kJ.kmol-1Ei

Molar flow of species i, mol.s-1Fi

 Particle diameter, mdp

Particle diameter, mdparticle

Global Gas Factor, kJ.kmol-1.K-1R

Molecular Weight, kg.kmol-1Mi

Volume, m3V

mass fractionxi

Total Diffusivity Coefficient, m2.s-1D

Thermal Conductivity, kJ.m-1.K-1km

Greek Letters

ASF coefficientα

Viscosity, kg.m-1.s-1μ

Effectiveness factorφ
Tortuosityt
Porosityε

Subscript

species numberi

second species numberj

mixturem
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One of the new technologies used in the process of 

converting natural gas into liquid fuel is GTL (compact 

reactor). This reactor has many advantages compared 

to the reactors used, which can be considered due 

to the small diameter of the reactor, temperature 

runaway does not occur in it. and the reactor used in 

the laboratory scale is scale up in a compact manner and 

for high capacities it is used in a modular approach. The 

catalyst used in the compact reactor must be have more 

activity than conventional catalysts. In this research, the 

kinetics of the above-mentioned catalyst was obtained 

by conducting experimental design. Catalyst size, the 

diameter of the single-tube reactor was obtained. Finally, 

considering the hydrodynamic design considerations, 

the 19-tube compact reactor was designed to produce 6 

liters per day. After examining different cases, the design 

of the 19-tube reactor was selected, taking into account 

all considerations, with a triangular arrangement in a 

cylindrical module with a diameter of 50 mm.
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