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PETROL RAFINERISI KATALITIK DONUSUM UNITESINDE ISLENEN
NAFTANIN KINETIK MODELLEMESI

OZET

Petrol rafinerilerinde atmosferik distilasyon sonucu elde edilen ve benzinin
hammaddesini olusturan naftanin yapisinda parafin ve naften gibi diisiik oktanh
hidrokarbonlar bulunmaktadir. Hidrojen ile muamele gérmiis nafta sarji, aralarinda
firinlarin bulundugu dort adet dondiistiiriicii reaktoriinden olusan siirekli katalizor
rejenerasyon (CCR) iinitesinin reaktor kismina gonderilmekte ve burada donistiiriicii
katalizorii lizerinde yiiksek sicaklik ve ¢ok diisiik basingta, yiiksek oktanli izoparafin
ve agirliklt olarak aromatik molekiillere doniistiiriilmektedir. CCR tinitesi reaktor
kisminda katalitik doniistiiriicii reaksiyonlar1 hareketli katalizor yataklar igerisinde
meydana gelmekte ve dehidrojenasyon, izomerizasyon, dehidrosiklizasyon,
dehidroalkilasyon, hidrojenle kirilma reaksiyonlar1 sonucu iiretilen ve reformat adini
alan yiiksek oktanli benzinin yani sira hidrojence zengin gaz ve az miktarda
stvilastirilmis petrol gazi (LPG) elde edilmektedir.

Benzin oktan sayisinin (RON) arttirildigit CCR {initesinin tiretim kapasitesi, benzin
talebine gore degisiklik gostermektedir. Glinliik operasyon kosullarinda bu
parametrelerin devamli degismesi RON degerinin de de§ismesine neden olmaktadir.
Bu degisiklik, son iiriin olan benzinin RON degerini etkilemekte, kontrol edilemeyen
zararlar meydana gelmektedir. Bu ¢alisma ile CCR {initesi reaktor kismindaki kinetik
modelleme ile doérdunct dontstiriici  reaktOriinden ¢ikan iriin - bilesiminin
ongoriilmesi ve pratik bir sekilde oktan sayisinin belirlenmesi ig¢in bir yontem
gelistirilmistir. Ayrica oktan arttirict katki maddesi olan metil tersiyer btil eterin
(MTBE) kanisim igerisindeki oranlarinin azaltilmasi, boylece hem iretim
maliyetlerinin diisliriilmesi, hem de kimyasal madde kullaniminin azaltilmas: ile
¢evreye verilen zararin en aza indirgenmesi amaglanmustir.

Tez ¢alismasi ile gelistirilen yontem, CCR {initesi reaktor kismina giren nafta sarji
bilesiminin kiimeleme yontemi ile tanimlanmasi, reaksiyon hiz sabitlerinin
hesaplanmasi, reaksiyonlarin 1s1 kapasitelerinin hesaplanmasi, reaksiyon isilarinin
hesaplanmasi, reaksiyon isilar1 kullanilarak nafta doniistiiriicii reaksiyonlarina ait
denge sabitlerinin hesaplanmasi, hiz sabitlerinin ve denge sabitlerinin kullanilmasi
ile nafta doniistiiriicli reaksiyonlarina ait reaksiyon hizlarinin belirlenmesi, reaksiyon
hizlar1 kullanilarak boru tipi reaktér (BR) modeline gore kiitle ve enerji esitliklerinin
Matlab ile ¢Oziilmesiyle CCR nitesi reaktdr kismindaki dorduncli doniistiiriicti
reaktoriinden ¢ikan agirlikga iiriin kompozisyonunun belirlenmesi, saha verilerini
modelde kullanirken ‘En Kiiciik Kareler Yontemi’ (EKK) ile uygulanmasi, model
parametreleri tahmini yapilmasi, dordiincli doniistiiriicii reaktoriinden ¢ikan iirlin
kompozisyonunun hacminin hesaplanmasi, hesaplanan {iriin kompozisyonunun
hacmi, tanimlanan parafin, izoparafin, naften ve aromatik (PONA) kiimelerinin saf
bilesen oktan sayilar1 ve bu kiimelerin nafta sarjindaki oktan sayisina etki katsayilari
kullanilarak CCR (nitesi reaktor kismindaki dérdinci doniistiiriicii reaktoriinden
cikan benzin oktan sayisinin belirlenmesi adimlarini icermektedir.
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KINETIC MODEL FOR CATALYTIC REFORMING OF NAPHTHA IN
THE OIL REFINERY

SUMMARY

The raw material gas in forming the structure of naphtha has low-octane
hydrocarbons such as paraffin, naphthene and is obtained by atmospheric
distillation in the oil refinery. Naphtha feed is flowing with in the excess hydrogen
to transforming to high-octane hydrocarbons such as isoparaffins, aromatics in
reactor section of continuous catalyst regeneration unit (CCR). A petroleum
refinery includes many unit operations and unit processes. The latest and most
modern type of catalytic reformers are called continuous catalyst regeneration
(CCR) reformers. Such units are characterized by continuous in-situ regeneration
of part of the catalyst in a special regenerator, and by continuous addition of the
regenerated catalyst to the operating reactors..

Many of the earliest catalytic reforming units were non-regenerative in that they did
not perform in situ catalyst regeneration. Instead, when needed, the aged catalyst
was replaced by fresh catalyst and the aged catalyst was shipped to catalyst
manufacturers to be either regenerated or to recover the platinum content of the
aged catalyst. Very few, if any, catalytic reformers currently in operation are non-
regenerative

The first unit operation in a refinery is the continuous distillation of the petroleum
crude oil being refined. The overhead liquid distillate is called naphtha and will
become a major component of the refinery's gasoline (petrol) product after it is
further processed through a catalytic hydrodesulfurizer to remove sulfur-
containing hydrocarbons and a catalytic reformer to reform its hydrocarbon
molecules into more complex molecules with a higher octane rating value. The
naphtha is a mixture of very many different hydrocarbon compounds. It has an
initial boiling point of about 35 °C and a final boiling point of about 200 °C, and it
contains paraffin, naphthene (cyclic paraffins) and aromatic hydrocarbons ranging
from those containing 4 carbon atoms to those containing about 10 or 11 carbon
atoms. The naphtha from the crude oil distillation is often further distilled to
produce a "light" naphtha containing most but not all of the hydrocarbons with 6
or fewer carbon atoms and a "heavy" naphtha containing most, but not all, of the
hydrocarbons with more than 6 carbon atoms. The heavy naphtha has an initial
boiling point of about 140 to 150 °C and a final boiling point of about 190 to 205
°C. The naphthas derived from the distillation of crude oils are referred to as
"straight-run™ naphthas.

It is the straight-run heavy naphtha that is usually processed in a catalytic reformer
because the light naphtha has molecules with 6 or fewer carbon atoms which,
when reformed, tend to crack into butane and lower molecular weight
hydrocarbons which are not useful as high-octane gasoline blending components.
Also, the molecules with 6 carbon atoms tend to form aromatics which is
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undesirable because governmental environmental regulations in a number of
countries limit the amount of aromatics , most particularly benzene, that gasoline
may contain.

Catalytic reforming reactions occur on moving-bed reactors with low pressure
and high temperature in CCR unit. Catalytic reforming is a chemical process used
to convert petroleum refinery naphthas distilled from crude oil (typically having
low octane ratings) into high-octane liquid products called reformates, which are
premium blending stocks for high-octane gasoline. The process converts low-
octane linear hydrocarbons (paraffins) into branched alkanes (isoparaffins) and
cyclic naphthenes, which are then partially dehydrogenated to produce high-
octane aromatic hydrocarbons. These reforming reactions are dehydrogenation,
isomerization, dehydroxylation, dehydroalkylation and hydrocracking. There are
many chemical reactions that occur in the catalytic reforming process, all of
which occur in the presence of a catalyst and a high partial pressure of
hydrogen. Depending upon the type or version of catalytic reforming used as
well as the desired reaction severity, the reaction conditions range from
temperatures of about 495 to 525 °C and from pressures of about 5 to 45 atm.
The dehydrogenation also produces significant amounts of by product hydrogen
gas, which is fed into other refinery processes such as hydrocracking. The
dehydrogenation of naphthenes to convert them into aromatics as exemplified in
the conversion methylcyclohexane (a naphthene) to toluene (an aromatic). A side
reaction is hydrogenolysis, which produces light hydrocarbons of lower value,
such as methane, ethane, propane and butanes. In addition to a gasoline blending
stock, reformate is the main source of aromatic bulk chemicals such as benzene,
toluene, xylene and ethylbenzene which have diverse uses, most importantly as
raw materials for conversion into plastics. The dehydrogenation and
aromatization of paraffins to aromatics (commonly called dehydrocyclization) as
exemplified in the conversion of normal heptane to tolGene. However, the
benzene content of reformate makes it carcinogenic, which has led to
governmental regulations effectively requiring further processing to reduce its
benzene content. The isomerization of normal paraffins to isoparaffins as
exemplified in the conversion of normal octane to 2,5-Dimethylhexane (an
isoparaffin). The hydrocracking of paraffins into smaller molecules as
exemplified by the cracking of normal heptane into isopentane and ethane. The
hydrocracking of paraffins is the only one of the above four major reforming
reactions that consumes hydrogen. The isomerization of normal paraffins does
not consume or produce hydrogen. However, both the dehydrogenation of
naphthenes and the dehydrocyclization of paraffins produce hydrogen. The
overall net production of hydrogen in the catalytic reforming of petroleum
naphthas of hydrogen gas (at 0 °C and 1 atm) so excess meter of liquid naphtha
feedstock. The hydrogen is also necessary in order to hydrogenolyze any
polymers that form on the catalyst.

Furthermore, increased gasoline octane number (RON) has been produced in CCR
so that CCR unit production capacity is affected by gasoline demand varies.
Daily changeable operating conditions affect on RON, means occuring undesirable
give-away. The success of this project is to obtain the composition of the 4th reactor
exit and is able to predict the RON. Furthermore, it is possible to prevent RON give-
away.
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In this work, lump model is used to define naphtha reforming reactions and also,
plug flow reactor (PFR) model is used for mass and energy balances. Moreover, at
least square method is used for tuning. Finally, it is able to predict the model
parameters and 4th reactor exit composition. Also, gasolin octane number (RON) can
be determined. All conclusions are suitable for real process variable so the
simulation is very successful.
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1. GIRIS

Tez caligsmasi, Tiirkiye Petrol Rafinerileri A.S. sirketinin Kirikkale Rafinerisi’nde yer
alan slrekli katalizor rejenerasyon unitesinin (CCR) reaktorlerinde gergeklesen
kinetik reaksiyonlarin modellenmesi ve bu sayede benzin oktan sayist (RON)

tahmini yapilabilmesi i¢in gelistirilen bir yontem ile ilgilidir.

1.1 Tezin Amaci

Rafinerilerin baslica {iriinlerinden olan benzin; benzen giderme, izomerizasyon ve
CCR initelerinde farkli oktanlarda iiretilen naftanin ve metil tersiyer biitil eter
(MTBE) katkisinin istenilen 6zelliklerini saglayacak sekilde karistirilmasi ile tiretilir.
Benzin oktaninin arttirildigt CCR iinitesi Uretim kapasitesi, piyasada istenen benzin
RON sayisina gore degisiklik gostermektedir. Benzin talebinin sik degismesi
nedeniyle, linite operasyon sartlari da degiskenlik gostermektedir. Bu g¢alisma ile,
CCR  katalitik  reaksiyonlar1  modellenerek; {iretilen benzinin  oktaninm
ongorebilecektir. Bu sayede iiriin oktan sayisi tahmin edilebilecek, oktan sayisi
tahminlerine gore benzin pagal oranlari, arz-talep dengesine gore ayarlanabilecek ve

kullanilan MTBE’nin oran1 azaltilarak maliyet diisiisii saglanacaktir.

1.2 Literatlr Arastirmasi

1.2.1 Reaksiyon Kinetigi

Nafta, ham petrolin 80-180°C’deki kaynama araliginda rafine edilen bir iiriindiir.
CCR dnitesi, petrokimya proseslerinin temel iiriinlerinden olan benzin karigimlar ve

benzen, toluen, ksilen (BTX) i¢in yiiksek oktanli reformat tiretir [1,2].

CCR linitesi, rafineri igerisinde iiretilen agir naftadaki organik molekiilleri oktani
yiksek olan molekiil yapilarma doniistiirerek benzin oktaninin yikseltilmesini
saglamaktadir. Oktan ylikseltme prosesinin amaci yiiksek oktanli reformat tiretimidir.
Reformat benzinin ana bilesenidir. Unitenin en 6nemli bélumi olan reaktorlerde

gerceklesen katalizor bazli bu reaksiyonlar ise dehidrojenasyon, dehidrosiklasyon,



izomerizasyon, hidrokraking, dehidroalkilasyondur. Doniisiim reaksiyonlar1 hareketli

katalizor yataklar igerisinde meydana gelir.

1.2.1.1 Dehidrojenasyon reaksiyonlari

Dehidrojenasyon reaksiyonlari hizli, 1sialan, tersinir ozelliktedir [3]. Naftenlerin
aromatiklere, parafinlerinde olefinlere dontisiimii dehidrojenasyon reaksiyonlari ile
gerceklesir [4]. Naftenler ve parafinlerin dehidrojenasyon reaksiyonlart ¢ok hizlidir.
Denge derisimlerine ¢ok hizli ulagirlar. Ayrica, iirlin dagilimi reaksiyon denge
sabitine baghidir [5]. Naftenlerin molekiil agirlig1 arttik¢a sicakligin reaksiyon denge
sabiti Uzerindeki etkisi azalir [6]. Sicakligin parafinlerin dehidrojenasyon
reaksiyonlar1 tiizerindeki etkisi, naftenlerin dehidrojenasyon reaksiyonlarindaki
etkisinden daha dsiiktiir [7]. Hidrojen derisimi hem aromatiklerin hem de olefinlerin
olusumunda etkili olsa da, aromatiklerin olusumundaki etkisinin daha fazla oldugu
sOylenebilir [6,7]. CCR hiz1 katalizorii {initede dolastiran gazin akis hizi ile kontrol
edilir [8]. Dehidrojenasyon reaksiyonu olusumu goriilmektedir (Sek.1.1). Yapilan
literatiir arastirmalarina gore hidrojen derisimi ve sicaklik degerleri dehidrojenasyon

reaksiyonlar i¢in dikkat edilmesi gereken proses degiskenleridir.

Benzen

n-Hekzan
OO m

Sekil 1.1 : Dehidrojenasyon reaksiyonu.
1.2.1.2 Dehidrosiklasyon reaksiyonlari

Dehidrosiklasyon reaksiyonlar1 tersinir, yavas ve 1sialan reaksiyonlardir [3]. Ara
kademede  diisiik  derisimdeki  olefinlerin,  dengedeki  dehidrosiklasyon
reaksiyonlarindaki reaksiyon hizlarini azalttigi gozlemlenmistir [4]. Sicaklik ve
hidrojen derisimi dehidrosiklasyon reaksiyonlarini etkileyen ©Onemli proses

degiskenleridir [5].

Arastirmalara goére CCR initesinde oktan sayisini en fazla yiikselten
dehidrosiklasyon reaksiyonlaridir ¢ilinkii molekiillerin yap1 olarak halkalagmasini
saglar, aromatik yapi olusturarak oktan sayisini arttirir. Bu sebeple proseste

gerceklesmesi istenen bir reaksiyon cesididir.



Dehidrosiklasyon reaksiyonu olusumu Sekil 1.2’de goriilmektedir.

n-Heptan Toluen
+ 4H,

B

Sekil 1.2 : Dehidrosiklasyon reaksiyonlari.
1.2.1.3 izomerizasyon reaksiyonlar

Izomerizasyon reaksiyonlari tersinir, hizli ve 1siveren reaksiyonlardir. Naftenler ve
parafinler de izomerizasyon reaksiyonlarina ugrarlar [3]. Bu reaksiyonlar hizli
oldugu gibi yiiksek sicaklik ve denge derisimine baghh olarak daha hizlh
gerceklesebilen reaksiyonlardir [3,9]. Izoparafinlerin oktan sayisi daha yiiksek
oldugu i¢in, normal parafinlere gére daha ¢ok istenen iiriinlerdir. Normal parafin ile
izoparafin sistemlerinde sicaklik yiikselmesi gergeklestiginde denge derisimleri
normal parafin olusturma egilimindedir ve bunun sonucunda da yiiksek sicakliklarda
daha az izoparafin olusur [6]. Denge derisimindeki izomerizasyon iriin dagilimi
hidrojen kismi basincindan etkilenmez [3]. Sicakligin artmasiyla parafin olusumunun
artig1 yapilan arastirmalarda gorilmektedir. Bu nedenle sicaklik izomerizasyon
reaksiyonlarmin tek proses degiskenidir ve rafineri prosesi igin sicaklik, Kritik

parametrelerden biri olarak diistiniilebilir.

n-Olktan 2.5 Dimetil Hekzan

oI

Sekil 1.3 : Izomerizasyon reaksiyonlari.
1.2.1.4 Hidrokraking reaksiyonlari

Hidrokraking reaksiyonlart hidrojen ile kirilma reaksiyonlaridir ve tersinmez, yavas,
1stveren, olugmasi istenmeyen reaksiyonlardir (Sek. 1.4). Bu istenmeyen reaksiyonlar
hidrojen tiikketim miktar1 ve hafif molekillerin verimi ile karakterize edilir. Karbon
sayilarinin artmasiyla beraber parafinlerin, diigiik molekiil agirlikli parafinlere

doniismesi artar [3]. Hidrokraking, C3ve C,4parafinlerin karbon iyon mekanizmasina



doniismesi ile karakterize edilir. Hidrokraking katalizorlerin asit kisminda gergeklesir
[10]. Hidrojenoliz ise metal kirilmasi reaksiyonlaridir, C; ve C, parafinlerinin
hidrokraking reaksiyonlarina benzemektedir [11]. Bu reaksiyonlar da tersinmezdir ve
yiiksek sicakliklarda hidrojen konsantrasyonu artar [3,7]. Rafinerilerde hidrokraking
sonucu elde edilen fazla hidrojen miktar1 bagka proseslerde kullanilmak iizere

toplanir, bu sebeple olusmasi olumsuz karsilanmayan reaksiyonlardir.

n-Heptan Etan

Izopentan
~ T~ N T H —m— )\/ +  Heo—cH,

Sekil 1.4 : Hidrokraking reaksiyonlari.

1.2.2 Reaktdr Modeli

Naftanin Kkatalitik donidstimii,  yiiksek oktanli benzin iretimi ve aromatik
hidrokarbonlarin {iretimi i¢in en Onemli siireclerden biridir. Reformat {iretiminde
matematiksel modelleme, optimizasyon ve isletme parametrelerinden oktan sayisi
tahmini, reaktor ¢ikis sicakligi, verim hesab1 i¢in kullanilabilir [12]. Nafta
bilesenleri, PONA (Parafin, Olefin, Nafta, Aromatik) ‘stzde (pseudo) bilesenleri’

olarak tanimlanir ve yapisinda bes veya daha fazla sayida karbona sahiptir [8].

CCR prosesinin simiilasyonunun basarili olarak yapilabilmesi i¢in reaksiyon
kinetiklerinin iyi tanimlanabilmesi gereklidir [13]. Kiumeleme modeli genellikle
katalizor kinetik reaksiyonlari i¢in kullanilir. Kiimeleme modeli gergek bilesenlerin
kinetik ifadeleri yerine ‘s0zde (pseudo) bilesenlerin’ kullanilmasiyla uygulanir.
Kiimeleme modelinde olusturulan kiimelerin, hammadde bilesenlerinin reaksiyon hiz
katsayilarin1 yonlendirmeleri biiyiik bir dezavantajdir. Bu dezavantajin yanm sira
kiimeleme modeli, proses degiskenleri ve reaksiyon hizlar1 arasindaki iliskiyi tam
olarak ifade edebilmemizi sagladigindan dolayr agirlikli olarak kullanilmaktadir.

Bunun yani sira, kullanimi1 kolay ve gelistirilebilir bir modeldir [12].

Reaksiyonlarin karmagikligindan o6tiirii CCR iinitesi reaktdr modelinde molekiiler
modelleme yerine ‘kiimeleme modeli’ yonteminin kullanilmasi gerekmektedir.
Kiimeleme modelinde olusturulan kiimeler, reaktor iizerinde gergeklestirilecek kiitle

ve enerji denklikleri ile birlikte gerceklestirilecek olup {inite modeli bu sayede {iriin



oktan sayisini tahmin etme yetisine sahip olacaktir. Ayrica reaktor sicakliklari ve

uriin kompozisyonu da elde edilmektedir.

Literatiirde kiimeleme modeli pek ¢ok reaktor ¢esidine uygulanabilmektedir.
Bunlardan birka¢1 akiskan yatakli katalitik doniistiirlicii reaktorii, tank tipi reaktor

veya sabit yatakl reaktordiir.

Genel olarak reaktor operasyon kosullarina gore, reaktor ¢capinin katalizor ¢apindan
fazlasiyla biiyiik olmasi nedeniyle yaricap ve X yoniinde dispersiyon kuvvetlerinin
thmal edildigi c¢aligmalar mevcuttur. Ayrica hesaplamanin en dogru sekilde

yapilabilmesi i¢in gerekli proses verilerini sahadan elde etmek gereklidir.

Reaksiyon hizlar1 kullanilarak boru tipi reaktoér modeline gore kiitle ve enerji

denklemleri asagidadir [14].

dF

= 1.1
W (1.1)
T _ D rAHg, 12)
dw  >'FC, '

Burada reaksiyon hizi r, nafta sarjinin molar akis hizi F, Kkatalizér kitlesi W,

hesaplanan reaksiyon 1silar1 AH, , hesaplanan 1s1 kapasiteleri Cp, reaksiyon sicakligi

T ile gosterilmektedir.

1.2.3 Gelistirilmis Oktan Modeli

Oktan sayisi, benzinin yakit olarak kullanilmasini saglayan en 6nemli &zelliklerinden
biridir ve vuruntu sayisma gore Olcllir. igten yanmali motorlar icin standart
kosullarda uygulanan yakit test metodu ASTM’de (Uretim Ekipman ve Testleri icin
olusturulan Amerikan toplulugu), yedi karbon sayisina sahip naften ve
izomerlerinden olusan pagalda, izomerlerinin hacimce fraksiyonu bize oktan sayisin
verir. ASTM’de iki ¢esit oktan sayisi tanimlanir. Bunlar, Aragtirma oktan sayisi ve
Motor oktan sayisidir. Her iki metotta aynt motor kullanilir ama uygulanan
operasyon kosullar1 farklidir. Aragtirma oktan sayisinda motor 600 rpm de calisir ve
yakit/hava karisimi 60F’dir. Motor oktan sayisinda ise motor 900 rpm de ¢alisir ve
yakit/hava karistmi 300F’dir. Her benzin ¢esidi proses akiminda ne olduguna

bakilmaksizin pek c¢ok hidrokarbon molekiiliiniin karisgimindan olusur ve her bir



hidrokarbon molekiilii oktan numarasinin artmasina katkida bulunur. Sekil 1.5’te
oktan numarasini kisaca ON ve benzindeki her bir i molekiilii i¢in saf bilesen oktan
numarast ise ON; ile ifade edilir. Cunkl i molekulleri her zaman benzindeki saf
bilesen oktan numarasia katki saglamaz. Her bir molekiiliin pagaldaki yakit oktan
numarasina katkisi BPY ile ifade edilir. Molekiiliin pagaldaki degeri tiim yakat

bilesimlerine baglidir. B" ile ON; arasindaki fark gériilmektedir [16].

Yakitta bulunan tiim farkli molekiillerin benzin pagalina katki sagladig: gibi, ON’da
dogrusal hacimsel katki saglayan bir karisimdir. Bu sebeple vi, i molekullerinin

hacim fraksiyonudur [16].

ON
ON=>v,B| (1.3)
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Sekil 1.5: Benzin oktan numarasi ile saf bilesen oktan numarasi iliskisi [15].

Yakittaki veya pagaldaki ON ile, i molekiillerinin pagaldaki degeri hemen hemen
dogrusallik gostererek cesitlilik olusturur [17,18]. Farkli ii¢ rafinerideki hacimsel
olarak karismis nafta karisimlarindaki ON’larin, ¢esitli n-parafinlerin pacaldaki
karisim  degerlerine kars1 grafigini  gostermektedir (Sek.1.5). Ayrica, nafta
karisimlarin ON degeri arttikga pacaldaki n-parafin degerleri de buna bagli olarak
dogrusal sekilde artmaktadir [18]. Bu durumun benzeri sekil 1.6’da yer alan
calismada goriilmektedir. Pagaldaki i molekiiliiniin degeri yaklasik olarak benzindeki

ON’nin dogrusal bir fonksiyonu olabilir.



B™ =a” +a® (ON) (1.9)

Denklem 1.4’te herhangi bir kismi molar 6zellikteki denklemle benzerdir. BP", iki
®

tane parametreye baglidir. Bunlar, egim a; ” ve kesme noktasi al@ “dir. Yakittaki her
bir molekiiliin ON’sinin pagaldaki degeri dogrusal olarak degismesine ragmen, yakit

bilesimi ile ON arasinda dogrusal bir iliski oldugu anlamina gelmez [16].
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Rafineri naftasindaki oktan savisi

Sekil 1.6 : Farkli rafinerilerdeki naftenlerin oktan numaralarini gosteren grafik [15].

Cok bilesenli etkilesimlerin yansitildig:1 ve her bir molekiiliin iki parametre igerdigi
gorilmektedir (Denk. 1.4). Benzin yakit1 saf bir bilesen oldugunda, 6zel durum diye
diisiiniilerek bu parametrelerden bir tanesini ortadan kaldirmak miimkiindiir. Eger
benzin saf tollien ise, benzinin ON numarasi, toluenin saf bilesen ON’si ile aynidir.

Bu durum karisimdaki degerinde de aynidir.

Bu sinir kosullar1 uygulandiginda asagidaki denklemler elde edilir [16];
ON, =a{” +a{(ON,) > (1-a® )ON, (1.5)
Eger ki B, =1—a®, yeniden yazilarak:
ai(O) =BON; (1.6)

Tiim denklemler kiime modeline uygun olarak diizenlendiginde Denklem 1.7 elde

edilir ve bu tez calismasinda uygulanir.



Son durumda;

ZViBiONi Z ViB;ON;
i — kumeler (17)

) 'Zviﬁi > v,

kiimeler

ON

oktan tahmin denklemi elde edilir ve denklemdeki toplam semboli i, tim yakittaki
molekiilleri igerir. Tipik bir benzinde ¢ok fazla sayida farkli molekiil ¢esitleri vardir
bu sebeple bazi molekiil kiimeleri i¢in pratik modeller kurmamiz gerekmektedir.
Ornegin; tek molekiil ¢esidi n-heptan ya da Cjo aromatikleri gibi benzer molekiil

gruplart olabilir.



2. REAKTOR MODELI

Rafinerilerin baslica iiriinlerinden olan benzin; benzen giderme, izomerizasyon ve
strekli katalizor rejenerasyon (CCR) iinitelerinde farkli oktanlarda iiretilen naftanin
ve metil tersiyer biitil eter katkisinin istenilen Ozelliklerini saglayacak sekilde
karistirilmasi ile {dretilir. CCR {initesi rafineri icerisinde iiretilen agir naftadaki
organik molekiilleri, oktani yiiksek olan molekiil yapilarina doniistiirerek benzin
oktaninin yiikseltilmesini amaglamaktadir. Benzin oktan sayisinin arttirildig: katalitik
dontigiim prosesi, aralarinda firinlarin  bulundugu 4 adet doniisiim reaktoriinden
olusan CCR {initesi reaktor kisminda yliksek sicaklik ve cok diisiik basingta,
katalizorler tizerinde gerceklesmektedir. Agir naftadaki oktan artisini saglayacak
katalitik doniisiim reaksiyonlari hareketli katalizor yataklar igerisinde meydana
gelmekte ve son reaktorden gekilen katalizor rejenere edilerek tekrar birinci reaktore
verilmektedir (Sek. 2.1). Hidrojen ile muamele gormiis nafta sarji, CCR {initesine
girmektedir. CCR iinitesi reaktor kisminda, dehidrojenasyon, yliksek oktanli izomer
olusumu saglayan izomerizasyon reaksiyonlari, dehidrosiklasyon, aromatik olusumu
saglayan dehidroalkilasyon reaksiyonlar1 ve hidrojenle kirilma reaksiyonlar1 sonucu
tiretilen ve reformat adini alan yiiksek oktanli benzinin yan sira hidrojence zengin
gaz ve az miktarda LPG elde edilmektedir. Sekil 2.1’de CCR iinitesi
gosterilmektedir. Bu calisma ile dordincl doniisiim reaktOrinden ¢ikan iriin
bilesiminin 6ngoriilmesi saglanmistir. Ayrica benzin oktan sayisinin belirlenmesi igin

bir yontem gelistirilmistir.

2.1 Kiimeleme Yo6ntemi

Calismanin ilk boliimiinde yer alan ayrintili literatiir aragtirmasinin 1s1ginda iiriin
bilesimi ve iiriin oktan sayis1 6ngdrii modellerinin gelistirilmesi i¢in, dncelikle CCR
reaktorlerinde gerceklesen reaksiyonlarin, operasyon kosullarina gore reaksiyon
hizlarmin belirlenmesi gerektigi ongoriilmiistiir. Reaksiyonlarin karmasikligindan
Oturu reaksiyon kinetiklerinin modellemesinde ‘Kime Modeli’ kullanilmistir. CCR

tinitesi sarj bilesimi, Kiimeleme YoOntemi ile tanimlanmaktadir. Kiimeleme Y &ntemi,



sarjin yapisindaki aromatik, naftenik, parafinik ve izoparafinik yapilar1 karakterize
etmektedir. Kiimeleme Modeli ger¢ek bilesenlerin Kinetik ifadeleri yerine ‘szde

(pseudo) bilesenlerin’ kullanilmasiyla uygulanir [12].
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Sekil 2.1 : CCR unitesi [19].

Nafta bilesenleri olan PONA; parafin, olefin, nafta ve aromatik s6zde bilesenleri
olarak tanimlanir ve yapisinda bes veya daha fazla sayida karbona sahiptir [8]. Bu
hidrokarbonlar kimeleme yontemi ile karbon sayilarina gore gruplandirilmaktadir.
Kiimeleme modeli, proses degiskenleri ve reaksiyon hizlar1 arasindaki iliskiyi tam
olarak ifade edebilmemizi sagladigindan beri agirlikl olarak kullanilmaktadir. Bunun
yant sira, kullanimi kolay ve gelistirilebilir bir modeldir [12]. Bu tez ¢alismasinda
olusturulan modelde hidrojen kiimesi de dahil edilerek kullanilacak toplam 35 adet

kiimenin, 34 tanesi Cizelge 2.1°de goriilmektedir.

2.1 Reaksiyon Kinetigi

Cizelge 2.2 ile 2.6 arasinda nafta sarji bilesimini tanimlayan kiimelere gore
gerceklesen nafta doniisiim reaksiyonlart verilmektedir. Naftenlerden aromatiklerin
olusumunu saglayan dehidrojenasyon reaksiyonlar1 Cizelge 2.2°de goriilmektedir.
Yiksek oktanli izomer olusumunu saglayan izomerizasyon reaksiyonlar1 Cizelge
2.3’de goriilmektedir. Parafinlerin, naftenlere dondstiiriildiigii dehidrosiklasyon

reaksiyonlar1 Cizelge 2.4’de goriilmektedir. Aromatik olusumunu saglayan

10



dehidroalkilasyon reaksiyonlari Cizelge 2.5’de goriilmektedir. Hidrojenle kirilma

reaksiyonlart ise Cizelge 2.6’da goriilmektedir.

Cizelge 2.1 : CCR tinitesi reaktor boliimii giris akimi bilesimi kiimeleri.

Karbon Parafinler Naftenler Aromatikler
Sayisi
Cy P,
C2 PZ
Cs P3
i-P,
C4 n-P4
|-P5 N5
C5 n-P5
1-Pg Ng Ag
C6 N-Pg 6N5
i-P, N5 1A
C;
n-P- 7Ng
8A¢
I-Pgg 8N (Etil benzen)
Cs
n'P8 8N6 8A6
(Ksilen)
i-Pg ON;s 9A¢
Co
n-Pq ONg
i-P1o 10Ns 10Aq
C1o n-Pqo 10Ng
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Cizelge 2.2 : Dehidrojenasyon reaksiyonlar [14].

6Ns (MCP) <> Ag + 3H,
Ng <> Ag + 3H;
7Ng (MCH) <« 7Ag (Toluen) + 3H,
7Ns <> 7Ag (Toluen) + 3H,
8N < EB (Etil Benzen) + 3H,
8Ng < X (Ksilen) + 3H,
8Ns «— EB (Etil Benzen) + 3H;
8Ns <« X (Ksilen) + 3H,
9N <> 9As + 3H,
9Ns5 <> 9A5 + 3H,
10Ng <> 10A6 + 3H,

10N5 < 10Ag + 3H>

Cizelge 2.3 : izomerizasyon reaksiyonlar1 [14].

N-P4 < i-P4
N-Ps <> i-Ps
n-Pg <> i-Pg
n-P; < i-P7
n-Pg <> i-Pg
n-Py <> i-Pg
Nn-P1p <> i-P1o
6N5 (MCP) <> Ng (CH)
7N5 <> 7Ng
8Ns5 — 8Ng
9N5 <> 9N
10Ns5 <> 10Ng

12




Cizelge 2.4 :

Dehidrosiklasyon reaksiyonlari [14].

N-Ps <> N5 +H,
i-P5 — N5 +H,
N-Pg <> 6N5 +H>
i-Pg < 6N5+H,
n-P; <> 7N5 +H>»
i-P7 <> 7N5 +H>»
N-Pg«> 8Nj5 +H>
i-Pg — 8N5+H,
N-Pg <> 9N5 +H>»
i-Pg < ON;5 +H,

n-P1p <> 10N5 +H,

i-P10 <> 10Ns +H;
N-Pg < Ng+H,
i-Pg — Ng+H,
n-P; <> 7Ng +H>
i-P; & 7Ng+H,
n-Pg <= 8Ng +H>
i-Pg <> 8Ng+H>
N-Pg <> 9Ng +H>
i-Pg < 9Ng +H,

n-P1p <> 10Ng +H,

i-P1g < 10Ng +H,

Cizelge 2.5 : Dehidroalkilasyon reaksiyonlari [14].

TAg+H7 < AgtPq

EB (Etil Benzen) +H, <> 7Ag+P;

X (Ksilen) +H, < 7Agt+P;

9As+H, « EB (Etil Benzen) +P;

9As+H; > X (Ksilen) +P;

9Ag+H, — 7TA6+P,

10As+H; <> 9A6+P,

10As+H, < EB (Etil Benzen) +P,

10A¢*+H; > X (Ksilen) +P;




Cizelge 2.6 : Kirilma reaksiyonlari [ 14].

n-Pg +H, <> P; +n-Ps
i-Pg+H; <> Py +i-Ps
i-Pg+H, < Py + n-Ps
n-Pg +H, <> P, +n-P,
i-Pg+Hp <> Pyt i-Py
i-Pg+H, < P, +n-P,
n-Pe+H, < 2P;
i-Ps +Hy <> 2P
n-Ps+H; < P1+ n-Ps
i-P7 +H; <> P1 +i-Pg
i-P7+H, <> Py + n-Pg
n-P;+H; < Py+n-Ps
i-P7+H, < P2+ i-Ps
i-P7+H; <> P, +n-Ps
n-P;+H; < P3+n-Py
i-P7+H, & P3+i-P,
i-P7+H; <> P3+n-P,
n-Pg+H; < P1+n-P;
i-Pg+H, <> Py + i-P;
i-Pg+H, & P+ n-P;
N-Pg+H;, <> Po+n-Pg
i-Pg +H, <> P, +i-Ps
i-Pg+H, <> P, + n-Pg
n-Pg+H; < P3+ n-Ps
i-Pg+H, <> Pyt i-Ps
i-Pg+H, <> Pyt n-Ps

n'Pg +H2 Aand 2n‘P4
i'Pg +H2 Aad 2n‘P4

i-Pg+H, <> n-P, + i-P,

i-Pg+H, < 2i-P,
N-Pg+Hjy <> Py + n-Pg
i-Pg+H, < P; +i-Pg
i-Pg+H, <> Py + n-Pg
N-Pg+H; < P, + n-P;
i-Pg+H, <> P, + i-P;
i-Pg +H, <> P, + n-P;
N-Py+H; <> P3+ n-Pg
i-Pg+H, <> P35+ i-Pg
i-Pg+H; <> P35+ n-Pg
n-Pg+H, <> n-P,+ n-Ps
i-Pg +H, <> n-P,+ n-Ps
i-Pg+H; < i-P4+ n-Ps
i-Pg+H, <> n-P,+ i-Ps
i-Pg+H, > i-P4+ i-Ps
N-P1o+Hy <> P1+ n-Py
I-P1o+H; > Py + i-Pg
i-P1o+H; & Py + n-Py
N-Pyo+H, & Py + n-Pg
i-Pio+H; > P, + i-Pg
i-P1o+H; & P+ n-Pg
N-Py+Hy; < P+ n-P;
i-Pyg+H, o P3+i-P;
i-P1o+Hy > P+ n-P;
N-P1o+Hz <> n-P4+ n-Pg
I-P1o+H; <> n-P4 + n-Pg

i'P10 +H2<—> i'P4+ n'PG
i'P10 +H2<—> n-P4+ i'PG

i'Plo +H2 > i'P4 + i'Pe
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Nafta doniisiim reaksiyonlarina ait reaksiyon hizlart Denklem 2.1 ile 2.9 arasinda

verilmistir.

Dehidrojenasyon reaksiyonlar1 denklemi [8,14];

P,P:
'Noa = kl(PN - i: . ] (2.1)
&g
Izomerizasyon reaksiyonlar1 denklemi [8,14];
P.
foLip = kz( P _KI__P (2.2)
&g

e 23)
Dehidrosiklasyon reaksiyonlar1 denklemi [8,14];
PP
fon = kS(PP - lN< = ]
& (2.4)
PP
liipn = ks {Pi—P - }N< e J
h (2.5)
Dehidroalkilasyon reaksiyonlar1 denklemi [8,14];
rAM—>An = k4 (PA-PS;S) (2.6)
Hidrokraking reaksiyonlar1 denklemi [8,14];
op = kSPPPHZ 2.7)
lipp, = kSPifPPHz (2.8)

Hidrojen kiimesi reaksiyon denklemi [8,14];

PP PP, PyP. n n
er=3k1[PN— AK<HZ>]+|<3[PP_%]+|<S[PW_ T<H ]—k4(PA.P:f)—[(§)k5(Pp)j—((g)ks(Pip))

eq eq eq

(2.9)

Burada r,,, dehidrojenasyon reaksiyonlarinin hizini, r, ;. parafinlerin
izoparafinlere  doniistiiriildiigli izomerizasyon reaksiyonlarmnin  hizini, 1y,

naftenlerin daha yuksek karbon sayili naftenlere doniistiiriildiigli izomerizasyon
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reaksiyonlarm hizini, 1, parafinlerin naftenlere donistiiriildiigii dehidrosiklasyon

reaksiyonlarmmmn  hizim, r_,  izoparafinlerin  naftenlere  donistiiriildigii
dehidrosiklasyon reaksiyonlarimin hizini, f, . dehidroalkilasyon reaksiyonlarinin

hizini, r,_, parafinlerin hidrokraking reaksiyonlarinin hizim izoparafinlerin

! r'i—P—>PC

hidrokraking  reaksiyonlarmin  hizm1  ve hidrojenin reaksiyon hizim 1,

gostermektedir. Ayrica hesaplanan reaksiyon hiz sabitini k, hesaplanan denge

sabitini K, ve naftenlerin kismi basmcini P, gostermektedir. Aromatiklerin kismi
basmcint P, ve P, hidrojenin kismi basincii gostermektedir. Parafinlerin kismi

basmcini P,

» , 1zoparafinlerin kismi basmcini P,_, ve izomerizasyon sonucu olusan

naftenlerin kismi basincini ise P, ifade etmektedir.

Kimeleme yontemi ile olusturulan 35 adet kiimenin, nafta doniisiim reaksiyon
kinetik denklemlerini tanimlayan 117 adet denklem tez c¢alismasinin ekler

boliminde detayli olarak gosterilmistir.

Nafta doniisiim reaksiyonlarina ait reaksiyon hiz sabitlerinin hesaplanmasi adiminda
asagida verilen Arrhenius esitligi kullanilmaktadir (Denk.2.10). Bu sekilde her
reaksiyon igin reaksiyon hiz sabiti hesaplanmaktadir.

Reaktantlarin reaksiyon hiz sabiti denklemi, denklem 2.10°da verilmektedir [14].

k= Aexp(-E/RT) (2.10)

Reaksiyon hiz sabiti r, Arrhenius sabiti A, aktivasyon enerjisi E, gaz sabiti R, ve
reaksiyon sicakligini T gostermektedir. Arrhenius sabiti ve aktivasyon enerjisi

literatiir degerleri tez galismasinin ekler boliimiinde gésterilmistir.

Her bir kinetik reaksiyon denklemi reaktantlar1 i¢in 1s1 kapasiteleri hesaplanmasi
Denklem 2.11°de gosterilmistir [14].

_ 2 3
Cp_A+BT+CT +DT 2.11)

Burada gegen reaksiyonlarin 1s1 Kkapasitelerini Cp, reaksiyon sicakligmmi T,
termodinamik katsayilar1 A, B, C ve D gostermektedir. Bu katsayilar literatiirde

mevcut bulunan degerlerdir ve Cizelge 2.7’de gosterilmistir.
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Cizelge 2.7 : Denge sabiti hesaplamasi sicaklik degeri baskatsayilar1 [20].

Kumeler Cp (3/mol-K)
A B C D

P1 19.251 5.2126E-02 1.1974E-05 -1.1320E-08
P2 5.409 1.7800E-01 -6.9400E-05 8.7100E-09
P3 -4.424 3.0600E-01 -1.5900E-04 3.2100E-08
n-P4 9.487 3.3130E-01 -1.1080E-04 -2.8220E-09
i-P4 -1.390 3.8473E-01 -1.8460E-04 2.8952E-08
n-P5 -3.626 4.8734E-01 -2.5800E-04 5.3047E-08
i-P5 -13.059 5.3089E-01 -3.0175E-04 6.6780E-08
n-P6 -4.413 5.8197E-01 -3.1190E-04 6.4937E-08
i-P6 -11.049 6.0793E-01 -3.3250E-04 6.6968E-08
n-P7 -5.146 6.7617E-01 -3.6510E-04 7.6577E-08
i-P7 -18.458 7.4390E-01 -4.4675E-04 8.5512E-08
n-P8 -6.096 7.7121E-01 -4.1950E-04 8.8551E-08
i-P8 -13.849 8.1224E-01 -4.8263E-04 1.1812E-07
n-P9 3.144 6.7742E-01 -1.9280E-04 -2.9810E-08
i-P9 -57.351 1.1023E+00 -7.7466E-04 2.2188E-07
n-P10 -7.913 9.6087E-01 -5.2880E-04 1.1309E-07
i-P10 -63.849 1.2361E+00 -8.8120E-04 2.5527E-07
N5 -53.625 5.4261E-01 -3.0310E-04 6.4854E-08
6N5 -50.108 6.3807E-01 -3.6420E-04 8.0135E-08
TN5 -55.842 7.5970E-01 -4.4653E-04 1.0113E-07
8N5 -55.973 8.4490E-01 -4.9240E-04 1.1175E-07
9N5 -55.973 8.4490E-01 -4.9240E-04 1.1175E-07
10N5 -55.973 8.4490E-01 -4.9240E-04 1.1175E-07
N6 -54.541 6.1127E-01 -2.5230E-04 1.3214E-08

17




Cizelge 2.7 (devamm) : Denge sabiti hesaplamasi sicaklik degeri baskatsayilari [20].

Kumeler Cp (3/mol-K)
A B C D

7N6 -61.919 7.8419E-01 -4.4380E-04 9.3659E-08
8N6 -67.085 8.9509E-01 -5.1116E-04 1.0906E-07
9N6 -62.517 9.8892E-01 -5.7950E-04 1.2912E-07
10N6 -62.957 1.0627E+00 -6.3050E-04 1.4001E-07
Ab -33.917 4.7436E-01 -3.0170E-04 7.1301E-08
TA6 -24.355 5.1246E-01 -2.7650E-04 4.9111E-08
8A6 (EB) -43.099 7.0715E-01 -4.8110E-04 1.3008E-07
8A6 (X) -23.369 6.1002E-01 -3.5213E-04 7.6088E-08
9A6 -21.82575 7.0113E-01 -4.0845E-04 9.1596E-08
10A6 -40.8415 8.8503E-01 -5.8082E-04 1.5333E-07
H2 27.143 9.2738E-03 -1.3810E-05 7.6451E-09

Is1 kapasiteleri kullanilarak nafta doniisiim reaksiyonlarina ait reaksiyon 1silar
hesaplanmasi Denklem 2.12°de goriilmektedir. Reaksiyon 1s1  kapasiteleri

hesaplanmasi asagida gorulmektedir [14].

T
AHg, =H,+ [ C,dT (2.12)

TO
Reaksiyon 1s1s1 AHy, ve Hreaksiyonun referans 1sisi, 1s1 kapasitesi Cp, reaksiyon

sicakligr T, 298°C’de ki reaksiyon baslangi¢ sicakligi To T ileT, arasindaki sicaklik
farki dT olarak verilmektedir.

Reaksiyon 1silart kullanilarak nafta donilisim reaksiyonlarina ait denge sabitleri
hesaplanmistir [14]. Denge sabiti hesaplamalar1 her bir reaksiyon ic¢in yapilmaktadir

ve Denklem 2.13’de goriilmektedir.

AH 1 1
K. =K, (773.15)exp| —R = 2.13
0 = Kaal ) p{ R (773.15 Tﬂ (213)
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Denge sabitini Keg, literatlirde bulunan 773,15 °K sicakliktaki denge sabiti degerini

K, (773.15) ve reaksiyon 1sist AH, gostermektedir. Gaz sabitini R ve reaksiyon

sicakligint T gostermektedir.

2.2 Boru Tipi Reaktorde Kiitle ve Enerji Denkligi

Reaktér modeli olusturulurken CCR fiinitesi verileri kullanabileceg§imiz en uygun
modelin boru tipi reaktér (BR) reaktor model yaklasimi oldugu tespit edildikten
sonra, literatiir arastirmasina dayanarak modele en uygun kiitle ve enerji denklikleri

kullanilmustir.

Reaksiyon hizlar1 kullanilarak BR reaktor modeline gore kitle ve enerji esitliklerinin
cozllmesi ile CCR dnitesi reaktor kismindaki son reaktor olan dérdincl reaktérden
cikan agirlikga Uriin kompozisyonunun belirlenmesi icin kitle ve enerji denklemleri
kullanilmigtir (Denk. 2.14-2.15).

Boru tipi reaktor icin kutle ve enerji denklemleri literatirden belirlenmistir [14]. BR

modeli igin kullanilan kitle ve enerji denklemleri Denklem 2.14 ve 2.15°de

gosterilmistir.
j—VFV —y 2.14)
dT D rAHg,
dw  >'FC, (2.15)

Burada reaksiyon hizi r, nafta sarjinin molar akis hizi F, katalizor kitlesi W,

reaksiyon isilart AH, , 1s1 kapasiteleri C,, reaksiyon sicakligi T olarak verilmektedir.

Rx >
Reaksiyon kinetigi ve reaktor modelini gosteren tim denklemler birlikte ve ayn1 anda
matlab de ¢Ozulerek CCR unitesi reaktor kismindaki son reaktor olan dordinci

reaktorden ¢ikan agirlik¢a trtin kompozisyonu elde edilebilmektedir.

2.3 Oktan Tahmini Modeli

Bu tez calismasinin amaglarindan bir tanesi de CCR Unitesinde 0retilen benzinin
oktan sayisinin operasyon ve sarj kosullarina gore dngoriilebilmesi amaglanmaktadir.
Boylelikle mevcut proseste bilinmeyen fakat bu model ¢alismas ile elde edilebilen

dordincu reaktor c¢ikisindaki Urin kompozisyonu tahmini ve buna bagli olarak

19



benzin oktan sayist tahmini yapilabilmektedir. Ayrica benzin Uretiminde ana rol
oynayan CCR iinitesinin daha etkin ve verimli kullanimi saglanmis olacaktir. Bu
sayede, islenecek olan sarj i¢in elde edilecek tiriin 6zellikleri 6nceden bilinecek ve
benzin pagalinda istenen benzin 6zelliklerini saglayabilecek sekilde CCR ¢ikis oktani

ayarlanabilir hale gelecektir.

CCR {initesi dordiincii reaktor ¢ikisindan elde edilen agirlikga iiriin kompozisyonu,
hacimce Uriin kompozisyonuna doniistiiriilmesi Denklem 2.16’da gériilmektedir.

agirlikea {iriin bilesimi

hacimce Urlin bilesimi = — —
Ozkiitle degeri

(2.16)

Hesaplanan 0riin bilesiminin hacmi, tanimlanan parafin, izoparafin, naften ve
aromatik kumelerinin saf bilesen oktan sayilari ve bu kimelerin nafta sarjindaki
oktan sayisina etki katsayilari kullanilarak CCR tinitesi dordinci reaktoriinden ¢ikan

Uriin bilesiminden benzin oktan sayis1 hesaplanmasi Denklem 2.17°de goriilmektedir.

> VB,.ON,
ON = kuimeler (2.17)

D> VB,

kiimeler

Benzin oktan sayisin1 ON, reaktdrden ¢ikan {iriin kompozisyonunun hacmi v, PONA
kiimelerinin saf bilesen oktan sayilart ON;, PONA kiimelerinin nafta sarjindaki oktan
sayisina etki katsayilart B olarak verilmektedir. ON; ve B mevcut degerler olarak
literatiirde yer almaktadir ve Sekil 2.2-2.3’de gosterilmektedir. Caligma kapsaminda
kiimeleme yontemi ile tanimlanan tiim kiimelerin oktan sayilar1 belirlenerek CCR

tinitesi reaktdr kismindaki sonuncu reaktorden g¢ikan benzin oktan sayisi

bulunmaktadir.
Cizelge 2.8 : B, degerleri [15].

Molekiil sinifi Molekul kiimeleri B,degerleri
n-Parafin nC4-nC12 2.0559
I-Parafin C4-C12-mono,-di,trimetil 2. 0204
Naften C5-C9 1.687
Aromatik Benzen-C12 3.3984
Oksijenat MTBE, EtOH, TAME 3.9743
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Cizelge 2.9 : Bilesiklerin RON degerleri [15].

ON; ON;
Kimeler | ASTMD | Kimeler | ASTMD

2699 2699

Py 0 Ns 100
P, 0 6N; 91.3
Ps 98.9 7Ns 82
n-Py 94 8N; 55
i-Py 102 9Ns 35
n-Ps 62 10Ns 35
i-Ps 92 Ne 82.5
n-Pe 24.8 7Ng 82
i-Pg 91.8 8Ne 55
n-P; 0 9Ng 35

i-P; 52 10Ns 0

n-Pg -15 As 102.7
I-Pg 25 1Aq 118
n-Pg -20 8A¢ 112

(EB)
I-Py 50 8A¢ 112
(X)

n-Pq -30 9A¢ 110

i-P1o 95 10A¢ 109
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3. SIMULASYON

3.1 Degisken Operasyon Kosullarinin Simiilasyonu

Mevcut ¢alismada petrol rafinerilerinde atmosferik distilasyon sonucu elde edilen
naftadan yiiksek oktanli benzinin tiretildigi stirekli katalizor rejenerasyon unitelerinin
reaktor kisminda gergeklesen kinetik reaksiyonlarin modellenmesi ve benzin oktan
sayisinin belirlenmesi icin bir yontem gelistirilmistir. Bu c¢alismada operasyon
kosullariin simiilasyonu yapilarak bulunan optimum degerler bulgular ve tartisma

kisminda verilmistir.

CCR initesinin reaktdr kisminda iretilen benzinin oktan sayisinin operasyon
kosullarina gore belirlenmesi icin simiilasyon calismalarinin yapildigr pek cok
literatiir arastirmasinda goriilmiistiir. CCR {initesinin {iriinii olan yiiksek oktanh
reformatin oktan sayisinin tahmini reaktor sicakliklari, katalizor tizerindeki kok
miktari, Uniteye beslenen sarj miktar1 ve ozellikleri, katalizor sirkilasyon hizi,
hidrojen kismi basinc1 gibi parametreler belirlemektedir. Gunlik operasyon
kosullarinda bu parametrelerin devamli degismesi RON degerinin de degismesine
neden olmaktadir. Bu degisiklik, son {irlin olan benzinin RON degerini

etkilemektedir.

Reaksiyon hizlarina etkisi nedeni ile hidrojen kismi basinci simiilasyon yapilirken
dikkat edilmesi gereken temel operasyon parametresidir. Diisiik operasyon basinci,
hidrojen ac¢iga ¢ikaran dehidrojenasyon ile halka olusumu reaksiyonlarini arttirdigi
i¢in tercih edilir. Bu hem oktanin hem de reformat veriminin yiiksek olmasin1 saglar.
Bu nedenle CCR operasyonunda diisiik basing tercih edilir. Bunun dezavantaji ise

kok olusumun arttirmasidir.

Diger onemli operasyon parametresi ise reaktor sicakliklaridir. Katalizor aktivitesi
dogrudan reaktor sicakligi ile iligkilidir. Bu nedenle, operasyon i¢in {iriin verimi ve

kalitesini dogrudan kontrol edebilecek degisiklik reaktor giris sicakligidir.

Operasyon parametrelerinden bir tanesi de Ho/HC oranidir. Geri dongiilii  hidrojen

akimi hem reaksiyon iiriinlerini ve kondense olabilecek bilesikleri katalizor tizerinde

23



stipliriir hem de doniisiim reaksiyonlar i¢in gerekli hidrojeni saglar. Hy/HC oraninin
artmasi naftanin reaktor ¢ikisma daha hizli ulasmasini ve endotermik reaksiyon
isisinin daha yiiksek oranda ortamdan alinmasimi saglayarak katalizor stabilitesini

arttirir.

3.2 Matlab ODE Cozucu

MATLAB ortaminda diferansiyel denklemler hem sayisal hem de analitik
cozllebilir. Diferansiyel denklemlerin sayisal ¢oziimleri i¢in bu denklemleri ikiye
ayirmak miimkiindiir. Dogrusal diferansiyel denklemlerin ¢oziimii analitik olarak
kolay yapilabilirken, dogrusal olmayanlari yapmak zordur. Bunun i¢in ¢esitli Euler
ve Runge-Kutta yaklasimlart gibi c¢esitli sayisal yontemler gelistirilmistir. Bu
yontemleri kullanmak icin Matlab’de tanimli olan hazir fonksiyonlar kullanilir.
Diferansiyel denklemlerin Matlab de sayisal ¢6ziimlerinde ode23, ode45, odell3,
odel5s, ode23s, o0de23t, ode23th, odel5i olarak adlandirilan komutlar kullanilir.
Omegin ode23 ikinci ve lglincii mertebeden Runge-Kutta yaklasimini kullanirken,

ode45 ise dordiincii ve besinci mertebeden Runge-Kutta yaklagimini kullanir.

Cizelge 3.1: Baz1 ODE fonksiyonlarin kullanimia.

ODE FONKSIYONLARI KULLANIMI
1. mertebeden 13. mertebeye kadar degisken
ode113 degerli agik ifadeli Adams kestirimci-dlzeltici
yontemlerin yeni yorumu olan bir algoritmay1
isletir.

1. mertebeden 5. mertebeye kadar degisken
degerli kapali ifadeli ¢ok basamakli yontemlerin

odel5s L

yeni bir tiradur.

odel5i implisit tirden diferansiyel denklemleri ¢ozer.
Gecikmeli diferansiyel denklemleri sabit
0de23 gecikmelerle ¢6zmek i¢in kullanilir.
2. ve 3. mertebeden dogrusal olarak kapali ifadeli
ode23s R-K yaklasiminin stiff halidir.
2. ve 3. mertebeden R-K yaklagimi ile sik1
ode23tb denklemleri ¢ozmek i¢in kullanilir.
0de23t Siki diferansiyel denklemleri trapez kuralina gore
cozer.
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4. BULGULAR VE TARTISMA

Tez calismasi ile petrol rafinerilerinde atmosferik distilasyon sonucu elde edilen
naftadan yiiksek oktanli benzinin tretildigi stirekli katalizor rejenerasyon (CCR)
tinitelerinin reaktdr kisminda gerceklesen kinetik reaksiyonlarin modellenmesi ve

benzin oktan sayisinin belirlenmesi i¢in bir yontem gelistirilmektedir.

Calismanin bu asamasina kadar CCR {initesi reaktdr kismina giren nafta sarji
bilesiminin kiimeleme yOntemi ile tanimlanmasi, nafta doniisiim reaksiyonlarina ait
reaksiyon hiz sabitlerinin, 1s1 kapasitelerinin, reaksiyon 1silarinin ve denge
sabitlerinin hesaplanmasi ve reaksiyon hizlarinin belirlenmesi, reaksiyon hizlari
kullanilarak boru tipi reaktor modeline gore kiitle ve enerji esitliklerinin Matlab
programiyla ¢oziilmesi ile CCR {initesi reaktér kismindaki son reaktdrden ¢ikan
agirlikga irin  bilesiminin  belirlenmesi, dordiincii  reaktdérden ¢ikan {iriin
kompozisyonunun hacminin hesaplanmasi, hesaplanan iirlin kompozisyonunun
hacmi, tanimlanan parafin, izoparafin, naften ve aromatik kiimelerinin saf bilesen
oktan sayilar1 ve bu kiimelerin nafta sarjindaki oktan sayisina etki katsayilar
kullanilarak CCR finitesi reaktor kismindaki dérdiincii reaktérden ¢ikan benzin oktan

sayisinin belirlenmesi adimlarini igermektedir.

4.1 Reaktdr Model Parametreleri Tahmini

CCR Jnitesi reaktor boliimiinde meydana gelen reaksiyonlart tanimlayan ve
olusturulan reaktor modeli detayli olarak anlatan 117 adet reaksiyon Kkinetik
denklemi vardir. Bu denklemlerin her birinde kO ve Ea parametreleri olmak (izere
reaktorde kullanilan katalizoriin Ozelligini yansitan toplamda 234 adet model
parametre tahmini yapilmistir. Model parametre tahmininde 117 adet reaksiyon
denklemleri ve boru tipi reaktor modeli kitle-enerji denklikleri ile birlikte Matlab
programinda ¢Ozdiiriilmiistiir. Olusturulan diferansiyel denklemlerin Runge-Kutta
Metodu ile ¢6ziminde Matlab ODE15s fonksiyonu kullanilmistir. Ayrica, saha

verilerini modelde kullanirken En Kiiciik Kareler Yontemi (EKK) uygulanmistir.
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Yapilan model calismast sonucu reaktorlerde kullanilan katalizériin  6zelligini

yansitan model parametre tahmin degerleri Cizelge 4.1’de yer almaktadir.

Cizelge 4.1 : Reaktor model parametreleri tahmini.

kO ko
(Kmol.Kg™.. Ea (Kmol.Kg™.. Ea
Reak. Pa’.s?) (Kj/mol) Reak. Pa’.s?) (Kj/mol)
1 858.756 36.436 36 40.720 48.103
2 253.973 10.551 37 23.144 1.113
3 17.969 31.090 38 23.003 5.107
4 25.247 2810.479 39 7.332 1.147
5 15.335 12025.776 40 36.467 157.916
6 36.664 2418.165 41 10.078 180.116
7 8.438 119471.133 42 68.109 24.256
8 53.133 2180.324 43 41.871 1.713
9 19.930 8134.310 44 37.359 125.109
10 60.428 2021.388 45 60.720 0.749
11 61.285 868.487 46 29.957 23.716
12 46.500 1436.794 47 62.673 1.063
13 44.769 1759.328 48 37.467 38.722
14 65.394 1214.586 49 2.016 1.024
15 8.054 665.807 50 64.392 3.39E-05
16 56.724 0.000 51 47.845 5.79E-05
17 11.310 7.98E-05 52 53.943 0.0001
18 3.413 0.0001 53 45.600 5.84E-05
19 69.868 0.053 54 59.036 5.34E-05
20 58.709 0.102 55 51.004 6.29E-05
21 29.400 0.646 56 4.097 6.42E-05
22 13.906 0.088 57 18.810 0.0001
23 14.263 0.0003 58 68.098 6.76E-05
24 44.492 0.0003 59 2.561 0.0002
25 35.114 0.0002 60 68.916 1.02E-06
26 46.944 0.0002 61 27.574 4 51E-07
27 60.913 0.0001 62 22.016 1.06E-06
28 32.185 5.413 63 51.500 5.04E-06
29 31.394 5.608 64 56.366 2.82E-06
30 32.905 5.652 65 61.650 0.004
31 10.757 6.713 66 60.592 1.35E-06
32 42.343 58.176 67 26.771 2.09E-06
33 30.467 2.991 68 61.817 0.039
34 7.521 227.908 69 22.800 0.043
35 21.348 0.968 70 35.745 2.85E-05
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Cizelge 4.1 (devamm) : Reaktér model parametreleri tahmini.

kO kO
(Kmol.Kg™. Ea (Kmol.Kg™. Ea
Reak. Palst) (Kj/mol) Reak. Pats?) (Kj/mol)
71 9.595 0.0004 96 50.739 0.038
72 21.914 0.001 97 4.323 0.093
73 3.249 1.89E-06 98 4.304 0.196
74 27.848 7.31E-07 99 41.514 0.121
75 59.162 9.56E-07 100 9.031 0.139
76 43.030 9.78E-07 101 3.919 0.077
77 20.828 0.0001 102 13.127 0.191
78 2.949 0.0001 103 10.041 0.0009
79 55.677 1.61E-06 104 27.727 0.098
80 37.429 0.002 105 54.969 0.109
81 32.679 0.002 106 45.356 0.001
82 37.146 7.30E-06 107 9.507 0.125
83 65.732 0.023 108 20.995 0.098
84 31.848 0.029 109 43918 0.002
85 55.612 1.61E-05 110 28.764 0.114
86 42.401 0.019 111 60.413 0.146
87 69.741 0.019 112 58.116 0.0006
88 17.387 0.016 113 44.832 0.178
89 33.191 0.045 114 1.535 0.084
90 39.060 0.0002 115 60.360 0.098
91 38.775 0.0003 116 26.948 0.117
92 64.393 9.48E-06 117 44.405 0.0005
93 40.094 0.131
94 3.117 0.138
95 57.448 0.001

4.2 Reaktor Modeli Urtin Kompozisyonu ve Simiilasyonu
Simiilasyon sonuglarini gosteren tiim sekillerde kirmizi renkte yazilan degerler saha
verilerini, siyah renkte yazilan degerler ise model verilerini gostermektedir.

4.2.1 Reaktor sicaklhilar

Farkli iki adet besleme akimi i¢in reaktor sicakliklarmin model-saha verileri ile

karsilastirilmasi Sekil 4.1 ve 4.2°de gosterilmistir.
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Sekil 4.1 : Birinci besleme akimi reaktor sicakliklart model-saha karsilastirmas.
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Sekil 4.2 : Ikinci besleme akinu reaktdr sicakliklar1 model-saha karsilastirmast.
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4.2.2 Reaktorde gerceklesen reaksiyonlarin dagihmlar:

Kinetik reaksiyonlarin reaktorlerde gerceklesme dagiliminin profili gosterilmistir
(Sek. 4.3-4.4). Birinci reaktorde dehidrojenasyon reaksiyonlar1 hizli bir sekilde
gerceklesmektedir boylelikle istenen aromatik molekiilleri olusmaktadir. Aromatik
yapida gorlilen izomerizasyon reaksiyonlar1 ise, aromatik yapi heniiz olusmaya
basladig1 i¢in birinci reaktorde goriilmez iken, diger ii¢ reaktdr boyunca beklenildigi

gibi gorilmektedir.

Ayrica istenildigi gibi aromatiklesmeyi artirarak oktan sayisinin artmasini saglayan
dehidrosiklasyon reaksiyonlar1 da dort reaktdor boyunca gerceklesmektedir.
Kirilmanin gergeklestigi hidrokraking reaksiyonlar1 da ikinci, ti¢lincii ve dordinci
reaktdr boyunca goriilmekte ama beklenildigi gibi aromatiklesmenin oldugu birinci

reaktorde gorilmemektedir.

4.2.3 Aromatik kiimeleri

Benzin oktan sayisina katki saglayan aromatik molekiillerinin reaktorler boyunca
davranis1 goriilmektedir (Sek.4.5-4.6). Reaktér boyunca aromatiklesme reaksiyonlari
istenildigi gibi artmaktadir. Aromatik kiimelerinin artmast ile proses sonucu istenilen

oktan sayis1 yiiksek iirlin bilesimi elde edilecektir.

Model ve saha verileri ise dordiincii reaktor ¢ikisinda istenildigi gibi Ortiismiistiir.
Birinci besleme akimi igin model sonucu 1259 ton/giin, saha degeri ise 1258.5
ton/glin’diir. Ikinci besleme akimi i¢in model sonucu 1228 ton/giin, saha degeri ise

1235.5 ton/gilin’diir.

4.2.4 Naften kiimeleri

Naften kiimelerinin, aromatik kiimelerine doniismesi ile benzin oktan sayisi
artmaktadir. Aromatik kiimelerinin reaktor boyunca arttigini, dolayisiyla naften
kiimelerinin beklenildigi gibi azaldigr da gorilmektedir. (Sek. 4.7- 4.8). Naften
kiimeleri, aromatik kiimelere doniiserek istenilen oktan sayisi yiiksek iiriin bilesimi

elde edilir.

Birinci besleme akimi i¢in  model sonucu 48 ton/giin, saha degeri ise 37.5
ton/giin’diir. Ikinci besleme akimi i¢in model sonucu 54 ton/giin, saha degeri ise 71

ton/giin’diir.
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Sekil 4.3 : Birinci besleme akimi reaksiyon dagilimlari.
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Sekil 4.4 : Ikinci besleme akin reaksiyon dagilimlar.



A_“_ Miktari (ton/gin)

A7~ (Model) = 1258 675 tonigin

1258 4716 tonigin
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| |

2 3
Reaktorler

Sekil 4.5 : Birinci besleme akimi aromatik kiimeleri model-saha karsilastiriimasi.
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Sekil 4.6 : Ikinci besleme akimi aromatik kiimeleri model-saha karsilastiriimast.
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Sekil 4.7 : Birinci besleme akimi naften klimeleri model-saha karsilastiriimasi.

Na‘ (Model) = 53 88 tonigin

2
Reaktorler

Sekil 4.8 : ikinci besleme akimi naften kiimeleri model-saha karsilastiriimast.
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Sekil 4.9 : Birinci besleme akimu parafin kiimeleri model-saha karsilastirilmasi.
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Sekil 4.10 : ikinci besleme akimu parafin kiimeleri model-saha karsilastirilmasi.
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4.25 Parafin kiimeleri

Farkl: iki besleme akimi kompozisyonunu tanimlayan parafin kiimelerinin davranisi
Sekil 4.9 ve 4.10°da gorilmektedir. Birinci reaktorde naften kimeleri aromatik
yapilara doniismeden Once ara kademede beklenildigi gibi parafinik yapilara

doniismektedir ve bu sebeple birinci reaktdrde parafin kiimeleri miktar1 artmaktadir.

Birinci reaktdrden sonra ise, istenildigi gibi aromatik kiimeler artmakta , dolayisiyla
parafin kiimeleri miktar1 azalmaktadir. Birinci besleme akimi igin model sonucu
159.5 ton/giin, saha degeri ise 159.5 ton/giin’diir. ikinci besleme akimi igin model

sonucu 180 ton/giin, saha degeri ise 167 ton/giin’diir.

4.2.6 Hafif hidrokarbon kiimeleri

Uriin kompozisyonunda ince uglar diye adlandirilan metan, etan, propan Vb.
kiimelerin davranist Sekil 4.11 ve 4.12°de goriilmektedir.. Birinci reaktorde
hidrokraking reaksiyonlari gOriilmemektedir. Hidrokraking reaksiyonlari sonucu
ortaya ¢ikan ince uclar ise bu sebeple goriilmemektedir. Sarj igerisinde yer alan ince
uc miktar1 birinci reaktdrde goriilmektedir. Ikinci, {iciincii ve dordiincii reaktdrde ise
hidrokraking reaksiyonlar1 goriildiigii i¢in ince uglar miktar1 artmaktadir. Model ve

saha verilerinin uyumlu oldugu goriilmektedir.

4.2.7 Hidrojen kiimesi

Kinetik reaksiyonlarin gerceklesebilmesi icin fazla miktarda hidrojen kullanimi
gerekmektedir. Fakat gereginden fazla miktarda kullanilan hidrojen ise rafinerilerde
enerji kaybina neden olmaktadir. Bu ¢alismada ise model sonucuna gore kullanilmasi
gereken optimum hidrojen miktar1 belirlenmistir. Birinci besleme akimi i¢in model
sonucu 129 ton/giin, saha degeri ise 130.5 ton/giin’diir. Ikinci besleme akimi igin
model sonucu 153 ton/giin, saha degeri ise 164.5 ton/giin’diir. Besleme akimlari

hidrojen kiimesi model-saha karsilastiriimasi Sekil 4.13 ve 4.14’te gosterilmistir.

Tez ¢alismasmin ‘Bulgular ve Tartisma’ boliimiinde, model ve saha degerlerinin
karsilastirilmasina dair tiim sonuglar Sekil 4.1 ve 4.14 arasinda gosterilmistir.
Boylelikle model ve saha degerlerinin birbiri ile uyumlu oldugu goriilmektedir. Nafta
doniistiiriicii  reaktorlerdeki kinetik reaksiyonlarin modellemesi ¢alismasinda ki
sonucglarin verimliligini artirmak igin Oneriler, tezin besinci bolimii ‘Sonuglar ve

Oneriler’ kisminda anlatilmistir.
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Sekil 4.11 : Birinci besleme akimu hafif hidrokarbon kiimeleri model-saha kargilastiriimasi.
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Sekil 4.12: ikinci besleme akimi hafif hidrokarbon kiimeleri model-saha karsilastiriimas.
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Sekil 4.13 : Birinci besleme akimi hidrojen kiimesi model-saha karsilastiriimasi.
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Sekil 4.14 : ikinci besleme akimu hidrojen kiimesi model-saha karsilastiriimasi.
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4.3 Oktan Modeli Tahmini

Bu calismanin amaglarindan biri de CCR {initesinde iiretilen benzinin oktan sayisinin
ongoriilebilmesidir. Reaktér modelleme calismasi sonucu kiitlece elde ettigimiz
dordiincti reaktér ¢ikis kompozisyonlart agirlikca elde edilmektedir ve bu
kompozisyonlar1 kullanarak RON tahmini yapilabilmektedir. iki farkli besleme
akimima gore hesaplanan RON degerleri, saha RON degerleri ile karsilastirilmasi

Cizelge 4.2 ve 4.3°de verilmistir.

Cizelge 4.2 ve 4.3’°de RON tahmini hesabinda kullanilan sabitlerden B; ve ON;

degerleri literatiirden alinmistir [16].

Uretilen benzinin gercek RON degeri modelleme ¢alismasi ile bulunmustur ve yer
alan model ile saha RON karsilastirilmalarina bakildiginda beklenildigi gibi model
degerlerinin, saha degerlerinden yiiksek oldugu Cizelge 4.2 ve 4.3’de gortlmektedir.
Model sonucu bulunan RON degeri ile saha RON deger arasindaki fark bize proses

sonucu istenmeyerek benzine fazladan eklenen RON sayisi anlamina gelmektedir.
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Cizelge 4.2 : Birinci besleme akimi1 RON degerleri model-saha karsilastirilmasi.

Toplam Toplam

Reaktor ONi oktan oktan
cikisl Kismi ASTM- sayisl sayisl

Kimeler (ton/giin) hacim Bi D2699 (model) (plant)

P1 29.653 0.000 2.056 101.449 98.900

P2 56.954 4.535 2.056

P3 84.138 21.132 2.056 98.900

n-P4 42.838 0.607 2.056  94.000

i-P4 54.016 0.686 2.020 102.000

n-P5 22.830 0.408 2.056 62.000

i-P5 46.561 0.000 2.020 92.000

n-P6 75.766 1.578 2.056 24.800

i-P6 115.471 2.408 2.020 91.800

n-P7 45.625 1.058 2.056 0.000

i-P7 152.102 3.530 2.020 52.000

n-P8 13.950 0.351 2.056 -15.000

i-P8 51.945 0.000 2.020 25.000

n-P9 2.695 0.072 2.056 -20.000

i-P9 10.815 0.290 2.020 50.000

n-P10 6.005 0.169 2.056 -30.000

i-P10 6.510 0.180 2.020 95.000

N5 1.732 0.052 1.687 100.000

6N5 12.114 0.369 1.687 91.300

7N5 7.175 0.227 1.687 82.000

8N5 11.683 0.369 1.687 55.000

9N5 0.000 0.000 1.687  35.000

10N5 0.000 0.000 1.687

N6 1.096 0.038 1.687  82.500

7N6 0.884 0.029 1.687 82.000

8N6 2.086 0.069 1.687 55.000

9N6 0.000 0.000 1.687  35.000

10N6 0.000 0.000 1.687

A6 64.993 3.200 3.398 102.700

7A6 289.043 13.625 3.398 118.000

8A6 (EB) 64.399 3.034 3.398 112.000

8A6 (X) 361.057 17.083 3.398 112.000

9A6 356.471 16.866 3.398 110.000

10A6 169.823 8.035 3.398 109.000

H2 167.809 0.000 3.398

40




Cizelge 4.3 : Ikinci besleme akimi1 RON degerleri model-saha karsilastiriimasi

Reaktor ONi Tc?lf'::? T:z::‘

Kiimeler g|k|§.|. Kismi hacim Bi ASTM- sayisi sayisi
(ton/giin) D2699 (model)  (plant)

P1 1.900 0.204 2.056 101.832 100.700

P2 5.100 0.292 2.056

P3 8.900 0.347 2.056 98.900

n-P4 15.900 1.618 2.056 94.000

i-P4 22.000 2.323 2.020 102.000

n-P5 25.000 2.355 2.056 62.000

i-P5 43.000 0.004 2.020 92.000

n-P6 40.000 3.581 2.056 24.800

i-P6 85.000 7.607 2.020 91.800

n-P7 30.000 2.592 2.056  0.000

i-P7 93.000 8.032 2.020 52.000

n-P8 1.000 0.084 2.056 -15.000

i-P8 2.000 0.000 2.020 25.000

n-P9 2.000 0.165 2.056 -20.000

i-P9 3.000 0.247 2.020 50.000

n-P10 2.500 0.202 2.056 -30.000

i-P10 3.000 0.244 2.020 95.000

N5 0.900 0.071 1.687 100.000

6N5 5.000 0.394 1.687 91.300

7N5 3.000 0.234 1.687 82.000

8N5 1.500 0.117 1.687 55.000

9N5 0.000 0.000 1.687 35.000

10N5 0.000 0.000 1.687

N6 0.500 0.038 1.687 82.500

7N6 1.000 0.077 1.687 82.000

8N6 0.000 0.000 1.687 55.000

9N6 0.000 0.000 1.687 35.000

10N6 0.000 0.000 1.687

A6 70.000 4.705 3.398 102.700

7A6 359.000 24.482 3.398 118.000

8A6(EB) 55.000 3.751 3.398 112.000

8A6 (X) 212.970 14.505 3.398 112.000

9A6 221.000 15.052 3.398 110.000

10A6 98.000 6.675 3.398 109.000

H2 104.860 0.000 3.398
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5. SONUCLAR VE ONERILER

Petrol rafinerilerinde atmosferik distilasyon sonucu elde edilen naftadan yiksek
oktanli benzinin dretildigi surekli katalizor rejenerasyon unitelerinin reaktor
kisminda gergeklesen Kinetik reaksiyonlarin modellenmesi ile mevcut durumda
bilinmeyen fakat bu ¢alisma ile reaktér b6limua sonuncu reaktériinden driin bilesimi
elde edilmekte, ayrica belirlenen triin kompozisyonu ile benzin oktan sayis1 tahmin
edilebilmektedir.

Bu c¢alismada olusturulan Kinetik denklemlerin ¢6ziiminde MatlabODE15s
kullanilmistir. Elde edilen model sonuglarmin gercek veriler ile karsilastirilmasi ile

reaktor modeli basaris1 gorulmektedir.

Calismaya ek olarak, olusturulan model ile reaktorlerde gergeklesen katalitik kirimim
streclerinin kok olusumuna etkisi tahmin edilerek, Unitenin isletme parametreleri
(sicaklik, Hy/HC orani, akimlarin borulardaki dolagim hizlari vb.) optimize edilebilir
ve bu sayede (nite operasyon maliyetleri ve CO2 emisyonu azaltilabilir.
Optimizasyon caligmasinda kok modeli zamana bagimli ve zamandan bagimsiz
olarak simile edilerek, katalizor lizerinde yer alan kokun temizlenmesini saglayan

rejenerasyon prosesinin enerji maliyeti optimize edilebilir.

Ayrica, CCR reaktorlerinde gergeklesen reaksiyonlarin ortamdan isialan reaksiyonlar
olmasi nedeniyle reaktor girislerinde sarja verilecek 1s1 da optimize edilerek enerji

maliyetleri disiiriilebilir.
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Ek A : Reaktdr modeli icin matlab kodu

Ek B : Nafta doniisiim reaksiyonlari kinetik denklemleri
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Ek A Reaktor modeli igcin matlab kodu .

Cizelge A.1 : CCR modeli.

function CCR(mode, plot mode)

clc;
close
load p

global
global
global
global
global
global
global
global
global
global

Nlumps =

Nrxns
load t
load c¢

heat o
gibbs

spec_heat (:, :)

Tc
Pc
omega

all;
lant data

no of days
heat of form
gibbs
spec_heat
stoich coeff
Tc

Pc

omega

Nlumps

Nrxns

35;
= 117;

hermochem data;

oeff;

f form = thermochem data (
thermochem data (
thermochem data(:, 3 : 6);

( .

(

(

= thermochem data
thermochem data
= thermochem data

stoich coeff(:, :) = coeff;

%J/kmol
%J/kmol
$J/mol-K
%K

%bar

Cizelge A.2 : Plant verisi.

no of days = length(plant data(l, :)');

plant.
plant
plant.
plant.
plant
plant.
plant.
plant.
plant

plant

AAAAA plant data (1,

.BBBBB = plant data(Z2,

CCCCC = plant data (3,

DDDDD = plant data (4,

.EEEEE = plant data(5,

FFFFF = plant data(6,
GGGGG = plant data (7,

HHHHH = plant data (8,

.XI001 = plant data(9

.XI001 = plant.XI001 /

1 : no of days);
1 : no _of days);
1 : no of days);
1 : no of days);
1 : no of days);
1 : no of days);
1 : no of days);
1 : no of days);
(9 + Nlumps - 1),

1000;

1

no of days);
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Cizelge A.3 : Besleme degerleri.

load input data

input.JJJjJJ = input data(l, 1 : no of days);
input.KKKKK = input data(2, 1 : no of days);
input.LLLLL = input data(3, 1 : no of days);
input.MMMMM = input data(4, 1 : no of days);
input.NNNNN = input data(5, 1 : no of days);
input.00000 = input data(6, 1 : no of days);
input.PPPPP = input data(7, 1 : no of days);
input.RRRRR = input data(8, 1 : no of days);
input. MF001 = input data(9 : (9 + Nlumps - 1), 1 : no of days);
input. MF001l = input.MF001 / 1000;

if mode ==
[par, FVAL] = par est(plant, input);

save param.mat par;

save fvalue.mat FVAL;
elseif mode ==

load('param.mat"')

simulation (plant, input, plot mode, par);
end

Cizelge A.4 : Denge sabiti.

function Keqg = eq const (T) $Pa or Pa”3

R 8.3145; % kJ/kmol-K
TO = 298.15; K

o

global heat of form
global gibbs
global stoich coeff

heat of form std = stoich coeff' * heat of form; % J/kmol
dGrxn_std = stoich coeff' * gibbs; % J/kmol
1nKeqg std = -(dGrxn_std * 1E-3) / (R * TO);

for 1 = 1 : length(lnKeq std)

Keq(i) = exp(lnKeq std(i) + (heat of form std(i) * 1E-3 / R) * (1 / TO -
1/ 1T));
end

for i =1 : 12
Keg (i) = Keg(i) * 101325 ~ 3; $Pa
end

for i = 25 : 46
Keg(i) = Keqg(i) * 101325;
end
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Cizelge A5 : Is1 kapasitesi.

o)

function Cp = heat capac(T) % J/mol-K

global spec heat
global Nlumps

for i = 1 : Nlumps

Cp(i) = spec heat(i, 1) + spec heat(i, 2)*T + spec heat (i, 3)*T ~ 2 +..
spec_heat (i, 4)*T ~ 3;
end

Cizelge A.6 : Kismi basing.

function p = partial pressure(p total, molar flowrate)
p = p_total * molar flowrate / sum (molar flowrate);

Cizelge A.7 : Reaksiyon 1sisi.

function dH = heat_of_rxn(T) %$J/kmol

global heat of form
global spec heat
global stoich coeff;
global Nrxns

Cp = spec_heat; % J/mol-K
heat of rxn ref = stoich coeff' * heat of form; % J/kmol
delta spec _heat = 1000 * stoich coeff' * spec heat; % J/kmol-K
Tref = 298; $K

for 1 = 1 : Nrxns

dH (i) = heat of rxn ref(i)+(delta spec heat(i,1))*(T-

Tref)+(delta_spec heat(i,2/2)*(T"2-.. Tref”2)+(delta spec_heat (i, 3)/3) *..
(T ~ 3 = Tref * 3)+(delta_spec_heat(i,4)/ 4)*(T~4 -Tref "~4);
end

Cizelge A.8 : Parametrelerin tahmini.

function [param, FVAL] = par_ est(plant, input)
global Nrxns

tstart = tic;

% load par init guess;

% par0 = par init guess;

load ('param.mat"') ;

par0 = par;
% options = optimset('Display', 'iter', 'MaxIter', 4000, 'MaxFunEvals',

20000, 'TolFun',1lE-5);

options = optimset ('Display', 'iter', 'MaxIter', 2000, 'MaxFunEvals', 20000,
'TolFun', 1E-5);

% [param kO, FVAL] = fminsearch(@objfun, k0, options, plant, input, Ea);
LB = zeros (2 * Nrxns, 1);

[param, FVAL] = fminsearchbnd(@objfun, par0, LB, [], options, plant, input);
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Cizelge A.9 : Obj fonksiyonu.

function F = objfun(par, plant, input)

global no of days
global Nlumps

cmode = 1;

model output = plant model (par, input, cmode);
model.AAAAA = model output(l, :);

model.BBBBB = model output (2, :);

model.CCCCC = model output (3, :);

model.DDDDD = model output (4, :);

model .EEEEE = model output(5, :);

model .FFFFF = model output (6, :);

model.GGGGG = model output(7, :);

model.HHHHH = model output (8, :);

model.XI001 = model output(9 : (9 + Nlumps - 1), :);
% DOrdiunci reactor c¢ikis kompozisyonu (tonmol/gin) - Model verisi
for i = 1 : no_of days
F=F+ 0.25 * (model. AAAAA (i) - plant. AAAAA (i)) ~ 2 +
0.25 * (model. BBBBB (i) - plant. BBBBB (i)) ~ 2 +
0.25 * (model. CCCCC (i) - plant. CCCCC (i)) ~ 2 +
0.25 * (model. DDDDD (i) - plant. DDDDD (i)) *~ 2;
for 3 =1 Nlumps
F=F+ (1 / Nlumps) * (model.XI001(j, i) - plant.XI001(j, i)) ~ 2;
end
$ F=F+ 0.0 * (model.XI001 (Nlumps, 1) - plant.XIO0O01l (Nlumps, 1i)) * 2;

end

F = sqrt(F);

Cizelge A.10 : Plant modeli.

function output = plant model (par, input, cmode)

global no_of days
global Nlumps
global Nrxns

k0 par (1l : Nrxns);
Ea = par((Nrxns + 1) : (2 * Nrxns));

output = zeros(no of days, 500, 25);

for i = 1 : no of days
% Birinci reaktdr icin

w(l) = 00000; $ toncat

51




Cizelge A.10 (devam) : Plant modeli.

ICl = [input.MF001(:, 1); input.JJJJJ(i); input.NNNNN(i)];

[Wl Z1] = odel5s(Qreactor model, [0 w(l)], IC1, [], kO, Ea);

Wl norm = Wl / w(l);

% Ikinci reaktdér icin

w(2) = 00000; % toncat

IC2 = [Zl(end, 1 : Nlumps)'; input. KKKKK (i); input.0O0000 (1) ];

[W2 Z2] = odelb5s(Qreactor model, [0 w(2)], IC2, [], kO, Ea);

W2 _norm = W2 / w(2);

o)

% Uclincli reaktdr icin

w(3) = 00000; % toncat
IC3 = [Z2(end, 1 : Nlumps)'; input. LLLLL (i); input.PPPPP(1i)];
[W3 Z3] = odelb5s(@reactor model, [0 w(3)], IC3, [], kO, Ea);

W3 norm W3 / w(3);

o)

% Dordiincti reaktdr icin

w(4) = 00000; % toncat
IC4 = [Zz3(end, 1 : Nlumps)'; input. MMMMM (i); input.RRRRR(1)];
[W4 Z4] = odelb5s(@reactor model, [0 w(4)], IC4, [], kO, Ea);

W4 norm = W4 / w(4);

Cizelge A.11: Similasyon.

function simulation (plant, input, plot mode, par)
global no of days;

global Nlumps

global Nrxns

cmode = 2;

k0 par (1 : Nrxns) ;
Ea = par((Nrxns + 1) : (2 * Nrxns));

output = plant model (par, input, cmode);

for 1 = 1 : no_of days

1 Wl = output(i, 1, 1);
1 W2 = output(i, 2, 1);
1 W3 = output(i, 3, 1);
1 w4 = output(i, 4, 1);

Z1 range = [ 5 : 5+ 1 Wl - 1];
Z2 range = [Zl range(end) + 1 : Z1l range(end) + 1 W2];
7Z3 range = [Z2 range(end) + 1 Zz2 _range(end) + 1 W3];
Z4 range = [Z3 range(end) + 1 Z3 range(end) + 1 W4];
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Cizelge A.12 : Reaksiyon hizlari.

function r =

p=pP

p P1

p P2

p _P3

p_nP4
p _iP4
p_nP5
p iP5
p_nP6
p_1P6
p_nP7
p_1iP7
p_nP8
p_1iP8
p_nP9S
p_1iP9
p_nP10
p_1iP10
p N5

p_6N5
p_7N5
p_ 8NS5
p_9N5
p 10N5
p_N6

p_7N6
p_8N6
p_9N6
p_ 10N6
p_A6

p_T7A6
p_EB

p X

p_9A6
p 10A6
p_H2

R =

Keg =

* 101325; %

vV TTTTTTTTTTTTTTTTTTTTTTTTTTTT

8.3145 / 1000;

eq_const (T);

rxn rates(p, T, kO, Ea)

Conversion from atm to Pa

%Pa

Ne Ne Ne e Ne Ne N

~.

Ne N Ne Ne Ne o Ne Ne Ne Ne Ne N

o ~e

Ne e Ne Ne Ne Ne Ne Ne Se Ne N

~.

WWWWWWNNNROMNONNONNNNNR PP R R RR PR ©OOdo o s W -
ORWNRPOW®OJdONU B WNROW®-JAU B WNR O — — — — — — — —

e e — — — — — — — — e — e — — = — — = — ~— ~— ~— ~.
~

~.

$kJ/mol-K

%$Pa or Pa”3

$kmol/kgcat-s

Cizelge A.13 : Dehidrojenasyon reaksiyon hizlart.

$Dehydrogenation

*exp (-
*

*(p_6N5-p A6 * p H2 ~ 3
p_A6 p HZ2 *

exp
*ex
*exp
*exp
)*exp
0*exp

l*exp -Eal
2) *exp (-Ea

(-
p (=
(-
p (=
p(-Eal
(-
p (=
(-
(=
(-

[zS > s B> v s> v B> v s> v B> v B> v Il » Vi~ VI » S BV
b R . S S S S
MHEHEHEEEEaaaEd

N — —
N N g

~

p_7A6
p_7A6
p_EB
p X

p_EB
p X

p_ 926
p_9A6

EE S . T

p H2 *

p H2
p_H2
p_H2
p H2
p_H2
p H2
p_H2

P_ - 10N6- -p_10A6 * p H2"
p_10N5-p 10A6 * p H2"

WWWwWwwwwwwww

N N N N N
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Cizelge A.14 : izomerizasyon reaksiyon hizlari.

r2 (1) = k02 (1) * exp(-Ea2 (1) / (R * T)) * (p_ nP4 - p iP4 / Keqg2(1l));
r2(2) = k02(2) * exp(-Ea2(2) / (R * T)) * (p.nP5 - p iP5 / Keq2(2));
r2 (3) = k02 (3) * exp(-Ea2(3) / (R * T)) * (p_nP6 - p iP6 / Keqg2(3));
r2(4) = k02(4) * exp(-Ea2(4) / (R * T)) * (p nP7 =- p iP7 / Keqg2(4));
r2 (5) = k02 (5) * exp (-Ea2(5) / (R * T)) * (p_nP8 - p iP8 / Keqg2(5));
r2(6) = k02(6) * exp(-Ea2(6) / (R * T)) * (p.nP9 - p iP9 / Keq2(6));
r2 (7) = k02 (7) * exp (-Ea2(7) / (R * T)) * (p_nP10 - p iP10 / Keqg2(7));
r2(8) = k02(8) * exp(-Ea2(8) / (R * T)) * (p 6N5 - p N6 / Keg2(8));
r2(9) = k02 (9) * exp(-Ea2(9) / (R * T)) * (p_7N5 - p N6 / Keqg2(9));
r2(10) = k02(10) * exp(-Ea2(10) / (R * T)) * (p 8N5 - p 8N6 / Keg2(10));
r2(11) = k02(11) * exp(-Ea2(1ll) / (R * T)) * (p_9N5 - p 9N6 / Keqg2(11));
r2(12) = k02(12) * exp(-Ea2(12) / (R * T)) * (p_10N5 - p 10N6 / Keqg2(12));
Cizelge A.15 : Dehidrosiklizasyon reaksiyon hizlari.
Keqg3 Keqg (25 46);
k03 k0 (25 406) ;
Ea3 Ea (25 406) ;
r3(1) = k03(1)* exp(-Ea3(1) /(R * T))*(p. nP5 - p N5 * p H2 / Keq3(1));
r3(2) = k03(2)* exp(-Ea3(2) /(R * T))*(p_iP5 - p N5 * p H2 / Keqg3(2));
r3(3) = k03(3)* exp(-Ea3(3) /(R * T))*(p nP6 - p 6N5 * p H2 / Keq3(3));
r3(4) = k03(4)* exp(-Ea3(4) /(R * T))*(p_iP6 - p 6N5 * p H2 / Keqg3(4));
r3(5) = k03(5) *exp(-Ea3(5) /(R * T))*(p_nP7 - p 7N5 * p H2 / Keg3(5));
r3(6) = k03(6) *exp(-Ea3(6) /(R * T))*(p_iP7 - p 7N5 * p H2 / Keqg3(6));
r3(7) = k03(7) *exp(-Ea3(7) /(R * T))*(p nP8 - p 8N5 * p H2 / Keq3(7));
r3(8) = k03(8) *exp(-Ea3(8) /(R * T))*(p_iP8 - p 8N5 * p H2 / Keqg3(8));
r3(9) = k03(9) *exp(-Ea3(9) /(R * T))*(p nP9 - p 9N5 * p H2 / Keq3(9));
r3(10) = k03(10)*exp(-Fa3(10)/(R * T))*(p iP9 - p 9N5 * p H2 / Keqg3(10));
r3(11) = k03(11l)*exp(-Ea3(11l)/(R * T))*(p_nPl0 - p 10N5 * p H2 / Keg3(11)):;
r3(12) = k03(12)*exp(-Fa3(12)/(R * T))*(p iP10 - p 10N5 * p H2 / Keqg3(12));
r3(13) = k03(13)*exp(-Ea3(13)/(R * T))*(p_nP6 - p N6 * p H2 / Keq3(13));
r3(14) = k03(14)*exp(-Fa3(14)/(R * T))*(p iP6 - p N6 * p H2 / Keqg3(14));
r3(15) = k03(15)*exp(-Ea3(15)/(R * T))*(p_nP7 - p 7N6 * p H2 / Keq3(1l5));
r3(16) = k03(16)*exp(-Fa3(16)/(R * T))*(p iP7 - p N6 * p H2 / Keqg3(16));
r3(17) = k03(17)*exp(-Ea3(17)/(R * T))*(p nP8 - p 8N6 * p H2 / Keq3(17));
r3(18) = k03(18)*exp(-Fa3(18)/(R * T))*(p iP8 - p 8N6 * p H2 / Keqg3(18));
r3(19) = k03(19)*exp(-Ea3(19)/(R * T))*(p_nP9 - p 9N6 * p H2 / Keq3(19));
r3(20) = k03(20)*exp(-Fa3(20)/ (R * T))*(p iP9 - p 9N6 * p H2 / Keqg3(20));
r3(21) = k03(21)*exp(-Ea3(21)/(R * T))*(p _nP10 - p 10N6 * p H2 / Keq3(21));
r3(22) = k03(22)*exp(-Ea3(22)/(R * T))*(p_iP10 - p 10N6 * p H2 / Keq3(22));

Cizelge A.16 : Hidrodealkilasyon reaksiyon hizlari.

rd (1) = k04(1l) * exp(-Ea4(l) / (R * T)) * p_7A6 * p H2;
rd (2) k04 (2) * exp(-Ea4(2) / (R * T)) * p EB * p H2;
rd (3) k04 (3) * exp(-Ead4(3) / (R * T)) * p X * p H2;
r4(4) = k04(4) * exp(-Ead(4) / (R * T)) * p 9A6 * p H2;
rd4 (5) = k04(5) * exp(-Ea4(5) / (R * T)) * p_9%A6 * p H2;
r4(6) = k04(6) * exp(-Ead(6) / (R * T)) * p 9A6 * p H2;
rd (7) = k04(7) * exp(-Ea4(7) / (R * T)) * p_10A6 * p H2;
r4 (8) k04 (8) * exp(-Ea4(8) / (R * T)) * p 10A6 * p H2;
r4(9) = k04(9) * exp(-Ead(9) / (R * T)) * p 10A6 * p H2;
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Cizelge A.17: Hidrokraking reaksiyon hizlari.

~J
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e e e et e e ettt ettt e et

p_nP6
p_iP6
p_1iP6
p_nP6
p_1iP6
p_iP6
p_nP6
p_iP6
p_nP7
p_iP7
p_iP7
p_nP7
p_iP7
p_1iP7
p_nP7
p_1iP7
p_iP7
p_nP8
p_iP8
p_1iP8
p_nP8
p_1iP8
p_iP8
p_nP8
p_iP8
p_1iP8
p_nP8
p_1iP8
p_iP8
p_1iP8
p_nP9
p_1iP9
p_iP9
p_nP9
p_1iP9
p_iP9
p_nP9
p_iP9
p_1iP9
p_nP9
p_1iP9
p_iP9
p_1iP9
p_1iP9
p_nP10
p_1iP10
p_1P10
p_nP10
p_1P10
p_1iP10
p_nP10
p_1iP10
p_1P10
p_nP10
p_1P10
p_1iP10
p_1P10
p_1iP10
p_nP10
p_1P10
p_1iP10
p_1P10
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p_H2;
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Ek B Nafta doniisiim reaksiyonlart kinetik denklemleri

Cizelge B.1 : Dehidrojenasyon reaksiyonlari kinetik denklemleri [8,14].

No Dehidrojenasyon Dehidrojenasyon Aktiv. Hiz Sabiti
Reaksiyonlari Reaksiyonlar1 Hiz Denklemi Enerjisi (kmol.kgeat
(kd/mol) Pa’s™)
! 6N, (MCP)—A, +3H, or P, 222768 | 3.083E6
-y = k1,1 Pen, — K
eqll
2 202.768 3082.823
N, «—A; +3H, P, paz
—h,= k1,2 Pn, _K—
eql,2
3| 7N, (MCH)«—TA, (Toluene)+3H, o Pl | | 04 2783.376
—hs= k1,3 Pan, _K—
eql3 |
41 TNg—TA; (Toluene)+3H, D Pl | | 0B | 2
.= k1,4 P, _K—
eql4 |
> | 8N, «—EB (Ethylbenzene)+3H, ] Pes P, 148.755 1838.985
—hs = k1,5 8Ng
L Keql,S
5 | 8N, «—>X (Xylenes)+3H, I I e
Ne kl,6 psN6 - K
L eql6 |
7| 8N, «—EB (Ethyloenzene) +3H, T e
-, = k1,7 Pen, — K
eql,7 |
8 8N5 (—)X (XyleneS)+3H2 pX pfiz 148.755 1888.985
—feg= kl,8 Pen, — K
eql,8
9 139.285 986.083
N, «—>9A, +3H, . on DS,
—fo =Ko pQNG - K
eql,9
10 9N5 <—>9A6 +3H2 pgAe paz 7 139.285 986.083
—T0 =Kiso| Pon, K
eql10 |
111 10N, «—>10A,+3H, ¥ Do P2, || 139285 986.083
-y = I(1,11 Pron, —K—
L eql,11
12| 10N, «—>10A, +3H, [ bon B, || 139285 986.0
—hp = k1,12 Pion, _K—
L eql,12
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Cizelge B.2 : Izomerizasyon reaksiyonlari kinetik denklemleri [8,14].

No izomerizasyon Izomerizasyon Aktivasyon | Hiz Sabiti
Reaksiyonlari Reaksiyonlar1 Hiz Denklemi Enerjisi (kmolkgca
(kJ/mol) pals?)
13 n-P4 : i-P4 L pi—P4 177.184 1.306E-04
i =Ks pn—P4 - K
eq2,1
14 n-P, «—i-P; Pir
o, =Ky, | Ppp ——— 177.184 | 1.306E-04
’ Ke 2,2
qZ,
15 :
N-Py <——1-P; K Pis,
s =Kos| Pop, — " 177.184 | 1.306E-04
eq2,3
10 r]'P7 < ’i'P7 I Pip,
—T 4 =Koy | Pop, — " 376.816 | 4.708E-02
L eq2.4
17 n-P, «—i-P, P,
8 8 —K iRy
—1ys =Ky5| Pop, — " 184.281 | 8.779E-02
B eq2,5
18 : r
N-Py «——1-R,
9 9 p.
_ i-Py
e = kz,e Prp, ~ K 135811 | 4.187E-01
L 02,6
19 : r
n-P,, «—>i-P,
10 10 X
-1, =k L 135811 | 4.187E-01
27~ M7 pn-P10 K : ol
L eq2,7
20 B 7
6N, (MCP)«—N; (CH) N
— — 6 -
le =Kyg Pen, K 177.184 | 1.306E-04
L eq2,8
21 B 7
IN; <—> 7N, Lk Pox,
—r2’9 =Ky p7N5 - K 177.184 1.306E-04
B eq2,9
22 8N i
«—8N
5 6 P
— 8N6
—1,10 =K, 10 Pen, — K 177184 | 1.306E-04
L eq2,10
23 oN r 7
«——9N
5 6 p
N,
1 =Ky Doy, " 177.184 | 1.306E-04
i eq211
24 10N ]
«—10N
3 6 _k Pion,
1 = K10 | Puon, K 177.184 | 1.306E-04
eq2,12
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Cizelge B.3 : Dehidrosiklasyon reaksiyonlari kinetik denklemleri [8,14].

No Dehidrosiklizasyon Dehidrosiklizasyon Aktivasyon Hiz Sabiti
Reaksiyonlari Reaksiyonlar1 Hiz Denklemi Enerjisi (kmol kgt
(kd/mol) pals?h
25
n-P,<—N.+H Py, P
> > 2 —Iy; =Ky, Pnp, - 96.428 6.098
Keq31
2 i-P, «—N, +H PP
5 5 2 k Ns H,
96.428 6.098
eq32
27
n-P, «—6N; +H Pen, P
6 > 2 —l3 =Ksz| Py Py T GNS Hz 96.428 6.098
eq33 i
28 :
I-P, «—6N; +H Pen, P
° ° 2 34 =Kea| Pi Py 6N5 N 96.428 6.098
eq34 i
2 P, «—7N,+H l
N-r 5 T, _ P, Pr,
s = k3,5 e, T T 160.877 127.114
L Keq3,5 i
30 i-P 7N, +H | ]
I-F, <—— (N; + 1, P, Pu,
=Kgg| Pip, —— 160.877 127.114
L Keq3,6
31 P, <8N, +H I ]
N-Fy «<——0olN; + R, Pen, P,
L, =Kg7| Pop, —— 125.226 185.970
L Keq3,7
32 i-P, 8N, +H | ]
I-Fg <——0olN; + 1, Pen, P,
=Kyg| Pip, ——— 223.868 1.072
L Keq3,8
3 P, <—9N, +H I |
N-Fy <——>JN; +1, Pon, P,
=Kgo| Pop, —— 159.847 131.891
L Keq3,9
3 i-P, «—>ON, +H I ]
Iy s T, _ Pon, Pr,
350 =Kyyo Pip, = 178.486 0.943
L Keq3,10 i
» P 10N, +H | |
n- 10 — 5 + 2 p10N5 sz
31 = Kgy| Pop, ————= | | 159.847 131.891
L Keq3,11 B
36 :
I-P, «—10N; +H, Puon, Ph,
i =Ksso | Pig, 178.486 0.943
Keq3,12
37
n-P,«<— N, +H, Py, Ph,
la3 = Kaas| Pop, — 96.428 6.098
Keq3,13
38 i-P,«—N,+H
6 6T Pn. Py
G = k3,14 Pip, — K6 2 96.428 6.098
eq3,14
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Cizelge B.3 (devam) : Dehidrosiklasyon reaksiyonlari kinetik denklemleri [8,14].

39
n-P,«—7N. +H Pon, P
7 6772 | ry =Ky | Py, — 2 | | 160.877 127.114
Keq3,15
40 i-P, «—>7N, +H,  PuPa, |
—ly15 =Kape | Pip, —— | | 160.877 127.114
L Keq3,16 i
al n-P,«—>8N, +H, | Pen, P, |
_r3117 = k3'17 n'PS -z 125.226 185.970
L Keq3,17 i
42 i-P, <8N, +H, I Pex, P, |
—To5 =Kgug| Pip, —— | | 223.868 1.072
L Keq3,18 i
43 n-Pg (—)9N6 + H2 Pon, Py 1
—ly19 =Kg19| Ppp, ————| | 159.847 131.891
Keq3,19 i
44 i-P, «——>9N, +H, P, Py, |
—ly00 =Kg 0| Pip, —— | | 178.486 0.943
Keq3,20 B
45 n-P,, «—>10N, +H Puow, P, |
10 62 | —r =Kyp| Pop, —— = | | 159.847 131.891
Keq3,21 i
46 i-P, «—>10N, +H, Puon, Pr, |
0 =Kg 0| Pip, —— | | 178.486 0.943
Keq3,22 i
Cizelge B.4 : Dehidroalkilasyon reaksiyonlari kinetik denklemleri [8,14].
No Dehidroalkilasyon Dehidroalkilasyon Aktivasyon Hiz Sabiti
Reaksiyonlar Reaksiyonlar1 Hiz Denklemi | Enerjisi (kmol  kgeat
(kJ/mol) pals?)
T TAG+H, <A +P | Ty =K Poa Py, 183.704 3.132E-05
% EB+H,«—T7A+P, | —N,=K,,PesPy, 216.455 6.077E-05
49 X+H,«—7A,+P, 3 =K, 3Px Py, 216.455 6.077E-05
50 9A; +H,«—EB+P, 1,4 =Ky 4 Pop, Py, 197.626 6.019E-05
51 9A; +H, «—X+P, 1,5 =K, Poa, Py, 197.626 6.019E-05
52 9A; +H, «——TA, +P, | 1,6 =K, Pgn Py, 197.626 6.019E-05
53 10A, +H,«—9A, +P, | —I,; =K, Pioa, P, 197.626 6.019E-05
o4 10A, +H,«—EB+P, | —I,g=K,q Piona, Ph, 197.626 6.019E-05
55 10A, +H, «—X+P, 149 = K49 Pion, Ph, 197.626 6.019E-05
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Cizelge B.5 : Kirilma reaksiyonlari kinetik denklemleri [8,14].

No Kirilma Kirilma Aktivasyon Hiz Sabiti
Reaksiyonlari Reaksiyonlar1 Hiz Enerjisi (kmol  kgeat
Denklemi (kd/mol) pals?)
56 NP, +H,«—P +n-P, | -, =k,P.5 Py, 234.119 3.007E-04
57 i-P, +H, <P, +i-P, —I5, =Ky, Pip, Pi, 227.885 9.788E-07
o8 i-P,+H,«—P +n-P, | —3=Ks3Pip Py, 227.885 9.788E-07
¥ P+ H, <P, +nP, | &, =K,P.p Py 165.943 8.101E-07
0 iR +H,«—P,+i-P, | —Ls=KsPp Py, 282.935 3.076E-06
o0 iR +H,«—P,+n-P, | —g=KssPip Py, 282.935 3.076E-06
2 | nP,+H,«—2P, —t,7 =Ks7 Do, Py, 248514 4.110E-03
83 iR +H,«—2P, —tyg =Ko Pip, Py, 159.230 1.086E-06
% | nP+H,«——P+nP, | —o=KisP,p Py, 151.862 9.958E-07
1P +H, <P +i-P, | —fy=KsoPip Py, 229.019 3.617E-02
% 1P +H,«—P+nP, | Ny =Ky Pip Py, 229.019 3.617E-02
67 NP, +H,«—P,+n-P, | —1, =Ks1,Pp Py, 247.856 2.381E-05
68 i-P, + H, «—P, +i-P, —l513 =Ks 13 Pip, P, 231.010 5.150E-04
69 iR, +H,«—P,+nP, | Ty, =K1, Pip Py, 231.010 5.150E-04
70 NP, +H,«—P,+n-P, | —f515 =Ks15Pp Py, 381.255 2.064E-06
1 i-P, + H, <P, +i-P, —l516 =Ks 16 Pip, Py, 258.118 1.011E-06
72 i-P,+H,«—P,+n-P, | —Gy =Ks1; Pip, Py, 258.118 1.011E-06
73 NP, +H,«—P +n-P, | —F15=Ks15P5 Py, 288.156 8.723E-07
74 i-P, +H, <P, +i-P, —510 = Ks 10 P, P, 212.388 9.804E-05
75 i-P, +H, <P, +n-P, —15 20 = Ks 20 Pip, Piy, 212.388 9.804E-05
76 NP, +H,«—P,+n-Py | —l55 =K5 5 P, Py, 253.053 1.019E-06
T iR +H, <P, +i-P, | —hp =KsnPip Py, 199.433 1.939E-03
8 i-P,+H,«——P,+n-P, | —l505=K; 5P Py, 199.433 1.939E-03
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Cizelge B.5 (devam) : Kirilma reaksiyonlari kinetik denklemleri [8,14].

No Kirilma Kirilma Aktivasyon Hiaz Sabiti

Reaksiyonlari Reaksiyonlar1 Hiz Enerjisi (kmol kgea

Denklemi (kJ/mol) 'Pa’ls™)

[ NP, +H, P, +n-P, | —f5 =K 5Py Py, 200.569 9.481E-06
80 i-P, +H, <P, +i-P, | —T55 =Ks 5P Py, 231.815 2.185E-02
81 i-P, +H, <P, +n-P, | —F 5 =Ks55Pp Py, 231.815 2.185E-02
82 NP, +H, «——2nP, | 50 =Ks27Ppp, Py, 314525 1.149E-05
83 i-P, +H, <——>2n-P, | —F 5 =KspPip Py, 200.355 1.850E-02
84 i-P,+H, «—n-P, +i-P, | —T550 =K 2P Py, 200.355 1.850E-02
85 i-P, +H, «——2i-P, ~Ty30 =Ks 30 Pip, Pri, 200.355 1.850E-02
86 NP, +H,«—P +n-P, | —T55 =Ks5Pp Py, 226.157 3.792E-02
87 i-P, +H, <P, +i-P, —l 3 =Ks 3o Pip, Piy, 231.724 3.097E-04
88 i-P, +H, «—P, +n-F, —5 33 =Ks 33 P, P, 231.724 3.097E-04
89 N-Py+H, «—P,+n-P, | —T53 =Ks3 P05 Py, 266.116 1.105E-05
% i-P, +H, «—P, +i-P, —T5 35 =Ks 35 Py p, P, 264.446 9.842E-02
9 i-Py+H,«—P,+nP, | Tz =Ks3P5 Py, 264.446 9.842E-02
92 NP, +H,«—P,+n-Py | Tz =Ks5Pp Py, 277.998 6.322E-04
93 i-P, +H, <P, +i-P, —1; 5 =Ks 3Py 5, P, 244.811 4.980E-02
94 i-Py+H, «—P,+n-Py | T3 =Ks39Pi5 Py, 244.811 4.980E-02
® | nPy+H, <—nP, 40, .40 = Ks 40 P, P, 273540 1.852E-01
% i-Py+H, «—n-P,+n-P, | —f4 =K1 Pip Py, 273.378 1.048E-01
o1 i-Py+H, «—iP,+nP, | —4,=K ;D5 Py, 273.378 1.048E-01
% i-Py+H, «—nP, +iP | —;5=K4Pip Py, 273.378 1.048E-01
9 i-Py+H, «—i-P, +i-P, | —F4 =K 0uPip Py, 273.378 1.048E-01
1001 Py +H, <P +nP, | —fus =KsusPon, P, 277.998 6.322E-04
101 i-Py+H, <P +i-P, | —Tus =KsusPip, Py, 273.378 1.048E-01
102 i-Py+H,«—P +n-P, | —f,; =K, Pip Py, 273.378 1.048E-01

61




Cizelge B.5 (devam) : Kirilma reaksiyonlari kinetik denklemleri [8,14].

No Kirilma Kirilma Aktivasyon Hiz Sabiti

Reaksiyonlari Reaksiyonlar1 Hiz Enerjisi (kmol Kgeat

Denklemi (kJ/mol) pals?)

103 N-Py+H, <P, +n-Fy | —f545 =Ks 5P 5, P, 277.998 6.322E-04
104 iRy +Hy <P, +iP, | —Tuo =KssoPip, Py, 273378 1.048E-01
105 i-Py+H,«—P,+nP, | g5 =KsPip, Py, 273.378 1.048E-01
106 n-P,+H,«—P,+n-P, | —Ig =K Prp, P, 277.998 6.322E-04
107 i-Po+H, P +iP, | g =K, Pip Py, 273.378 1.048E-01
108 I-P,+H,«—P,+n-F, s =K s Pip, Ph, 273.378 1.048E-01
% | nPy+H, NP +nP, 53 = Ks 54 P, P, 277.998 6.322E-04
HO iRy +H, «—>nP, +n-P, 5 =Ky 55 Pro, P, 273.378 1.048E-01
1 i-Pp +H, «——i-P, +n-Py | —T555 =Ks56Pip, Pu, 273.378 1.048E-01
112 i-P,+H,«——nP, +i-P, | s =kKss; Pis, Py, 273.378 1.048E-01
113 i-Po+H, «—i-P, +i-Py | —Toss =KssgPip, Pr, 273.378 1.048E-01
114 n-P, +H, «<—2n-F; 550 = Ks 5 Pop, Py, 277.998 6.322E-04
115 1-P, +H, «<—2n-P; —T5.60 = Ks 60 Pip, Pi, 273.378 1.048E-01
116 i-P,+H,«——nP.+i-P | gy =Kg Pip, Ph, 273.378 1.048E-01
17 I-P, +H, «—2i-P, —T560 =Ks 60 Pip, i, 273.378 1.048E-01
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