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BUHAR REFORMASYONU iLE DOGAL GAZ, LPG VE NAFTA’DAN
HIiDROJEN URETIiMi

OZET

Artmakta olan diinya niifusu ve gelismekte olan teknoloji nedeni ile diinyadaki toplam
enerji gereksinimi giin gectikce daha fazla olmaktadir. Enerji ihtiyacinin artisi,
kullanilan biitiin enerji kaynaklarma olan ilgiyi arttirmaktadir. Son yillarda enerji
cesitliligi konusunda gegmise goére onemli gelismeler yasanmis olsa da, giiniimiizde
halen kullanilan enerji kaynaklarinin biiylik boliimii fosil kaynakli yakitlar esash
olmaya devam etmektedir. Bu yakitlarin kullanimi, kullanilan yakita bagli olarak
karbon oksitler basta olmak iizere kiikiirt oksitleri, azot oksitleri, duruma gore agir
metalleri ve kiil benzeri yapilari ortaya ¢ikartmaktadir. Enerjiye olan ihtiyacin artmasi
ile kullanilan yakitlarin belli oranda artis gdstermesi, bu yakitlarin kullaniminin
cevreye etkisinin onarilamaz sekilde artmasina da neden olmaktadir. Bu nedenle
kullanilan yakitlarin kalitesine uluslararasi 6l¢lide siirlandirmalar getirilmektedir.
Buna en 1yi drnek olarak dizel yakitina getirilen Euro standartlar1 gosterilebilir.
Yakitlarin igerisinde bulunan kiikiirt, azot ve doymamis hidrokarbon sinirlandirmast,
bu yakitlarin ham petrolden rafinasyon ile ayirildiktan sonra hidrojenlendirme ile
temizlenmesini gerektirmektedir. Bu ihtiyacin karsilanmasi farkli prosesler ile
gerceklestirilebilse de hepsinin temelinde hidrojen kullanimi esas alinmaktadir.
Hidrojen periyodik tablonun ilk elementi olup evrende genellikle molekdiler halde
bulunmaktadir. Periyodik tabloda bulundugu grubun 6zelliklerini géstermemektedir.
Helyum ile ayn1 satirda bulunsa da hidrojen helyum gibi bir soy gaz degildir. Oldukca
aktif bir gaz olup genis araliklarda yanici ve patlayict 6zellik gosterebilmektedir.
Evrende en fazla bulunan element olmasina ragmen diinya kabugunda kiitle esash
%0.14°1ik bir degere sahiptir. Genel olarak suyun yapisinda bulunmakla birlikte
hidrokarbonlarin tamaminda bulunur ve en ¢ok karbon ile yaptigi bilesikler
bilinmektedir. Bunun disinda metaller ile de bilesik olusturabilen hidrojen, son yillarda
enerji kaynagi olarak ilgiyi tlizerine ¢ekmektedir. Gerek elektrik kaynagi olarak
kullanilabilmesi gerek agirligmma oranla yiiksek enerji igermesi ve cevreye zararli
hicbir gaz emisyonu salmamasi bu ilginin nedenlerindendir. Enerji kaynagi olmasinin
yanit sira amonyak iretimi, metalurji ve rafineri sanayileri gibi kritik 6neme sahip
yerlerde kullanilmaktadir. Bu nedenlerle hidrojen iiretimine ihtiyag bulunmaktadir. Bu
tiretim ¢esitli sekillerde yapilabilmektedir. Bu metodlar ikiye ayrilabilir: yenilenebilir
kaynaklardan hidrojen iiretimi ve fosil yakit kaynaklarindan hidrojen iiretimi.
Yenilenebilir kaynaklardan hidrojen iiretim metodlarina 6rnek olarak; fotoliz,
fotovoltaik-elektroliz sistemi, elektroliz ve suyun termolizi gosterilebilir. Fosil yakit
kaynakli hidrokarbon iiretimine 6rnek olarak ise; kismi oksidasyon metodu, katalitik
kismi oksidasyon, komiiriin gazlastirilmasi ve buhar ile hidrokarbon reformlama
prosesi gosterilebilir.

Rafinerilerde damitma islemi ile {iretilen dizel, kerosen ve nafta gibi tiriinlerin gerekli
kisitlamalar1 saglamasi amaciyla hidrojenlendirme reaksiyonlart ile standartlara uygun
hale getirilmesi saglanmaktadir. Bunun yani sira kullanilan ham petrollerin
agirlasmasi hidrokraking tiinitelerine olan ihtiyaci diinya genelinde arttirmistir. Bu
durum da, hidrojen tiiketiminin artmasina dolayisiyla talep ihtiyacina neden
olmaktadir. Rafineriler, bu ihtiyaci saglayabilmek i¢in genellikle buhar ile reformlama
teknolojisini uygulamaktadir. Bu teknolojinin proses asamalari sunlardir: kullanilacak
hidrokarbonun saflastirilmasi; On reformlama (nitesinden gecirilmek suretiyle
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yapisinda bulunan C.2’lerin metan ve karbon oksitlere doniistiiriilmesi; esas
reformlama Unitesinde doniisiim reaksiyonlar1 ile hidrojen, karbonmonoksit,
karbondioksit ve metan karisimina doniistiiriilmesi ve bunu takip eden su gazi
donilisiim reaktoriinde olusan karbonmonoksit’in buhar ile tepkimeye sokulmasi
sonucunda hidrojen ve karbondioksit olusturulmasi. Bu siireg, iiretilen hidrojenin
saflagtirilmasiyla son bulmaktadir. Hidrojen iiretimi sirasinda iinite igerisindeki 1s1 geri
kazanimlari, biiyiik miktarda buhar {iretimi saglamaktadir.

Buhar ile reformlama iinitelerinde kullanilan hammaddeye bagli olarak {inite
parametrelerinin bir ¢ogu degisebilmektedir. Bu ¢alisma kapsaminda dogal gaz, LPG,
nafta, dogal gaz/LPG ve dogal gaz/nafta karisimlarinin buhar ile reformlanmasi
incelenmistir. Hammaddeler icin farkli buhar:hidrokarbon oraninin ve esas
reformlama tinitesi ¢ikis sicakligindaki degisimlerin (875-925 °C araliginda) prosesi
ne sekilde etkiledigi ve belirli bir yaklagim ile hidrojen tiretim maliyeti gibi degisimler
belirli bir sistematik ¢ergevesinde incelenmistir. Elde edilen sonuglar, yorumlar ve
optimum belirlenen kosullar ilgili basliklar altinda ve ozellikle de degerlendirme
boliimiinde ayrintili olarak ortaya konulmustur.
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HYDROGEN PRODUCTION BY STEAM REFORMING OF NATURAL
GAS, LPG & NAPHTHA

SUMMARY

With the growing world population and developing technology, need for energy is
increasing day by day. This also increases the interest for all kind of energy sources to
supply the demand. Most of the energy sources that are used are fossil fuels. Using
these fossil fuels leads emissions like carbon oxides, sulphur oxides, nitrogen oxides
as well as heavy metals and ash-like structures, depending on the fuels used. While the
need for energy increases the consumption of fuels increases at the same rate. This
causes irreparably impact on the environment. Since consumption of fossil fuels leads
to hazardous emission there are severe restrictions for these fuels. The best example
of these restriction is Euro standarts for diesel. This restriction is about content of
sulphur, nitrogen and unsaturated hydrocarbons in the fuel. These restriction usually
achieved by hydrogenation. Hydrogenation process consumes hydrogen which require
continuous hydrogen production.

Hydrogen is the first element of the periodic table and is generally present in the
molecular state in the universe. Eventhough it is placed at the top of first column of
the periodic table hydrogen does not show any similar properties with the same column
elements. It is not metalic element and also not showing any noble characteristic
properties like hellium, since both of them at the same line. Hydrogen is very reactive
molecule very explosive and easy flaming. That is why pure form of hydrogen can not
be observed in the earth. It is usually found as compound with other elements as water,
hydrocarbons, ammonia etc. In addition, hydrogen, which can form compounds with
metals, has attracted attention as an energy source in recent years. The reasons for
these interest are, it can be used as an electrical source, since it contains high energy
in terms of its weight and does not emit any harmful gas emissions to the environment.
Besides being an energy source, it is used in critical places such as ammonia
production, metallurgical industry and refinery industry. Since the need of hydrogen
is critical and it is in the compound form in the earth production of hydrogen is
required. This production can be done in various ways. These methods can be divided
into two. These are hydrogen production from renewable sources and hydrogen
production from fossil fuel sources. Examples of hydrogen production methods in
renewable resources are; photolysis, photovoltaic-electrolysis system, electrolysis and
water thermolysis. As an example of fossil fuel-derived hydrocarbon production;
partial oxidation method, catalytic partial oxidation, gasification of coal and steam
hydrocarbon reformation. Fuels like diesel, kerosene and naphtha that is distilled from
crude oil requires treatment to ensure restrictions for these fuels. These processes
called hydrotreatment which consumes large amount of hydrogen. Increase in demand
for clean fuels leads companies to cheaper crude oils which has heavier components.
To be able to processes these heavy component hydrocracking units are required.
Hydrocracking process is also another process consumes large amount of hydrogen.
These hydrocracking and hydrotreatment process requires large and continuous
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production of hydrogen in refineries which is usually achieved by steam reforming of
hydrocrabons. Reforming process steps are: pre-treatment of hydrocarbon source, pre-
reforming of hydrocarbon source and conversion of C+2to methane and carbon oxides,
reforming of methane and steam to hydrogen and carbon oxides and with water gas
shift reaction carbon monoxide and water are converted to carbon dioxide and
hydrogen. Hydrogen is seperated from this mixture at the final step. While these
process continue heat recovery equipments ensure considerable steam production.

In the scope of this thesis, steam reforming of natural gas, LPG, naphtha and mixture
of natural gas/LPG and natural gas/naphtha is investigated. In view of variations such
as different steam:hydrocarbon ratio, different raw materials and outlet temperature of
reforming unit (in the range of 875-925°C) the changes in hydrogen production cost
have been examined within a certain systematic frameork. The obtained results,
comments and optimum determined conditions are explained in detail under the related
titles and especially in the evaluation section.
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1. GIRIS

Hidrojen, periyodik tablonun ilk elementi olup, herhangi bir element ailesi igerisinde
yer almamaktadir; alkali metal grubunda bulunmasina ragmen alkali ailesi icerisinde
yer almamaktadir. Evrende en ¢ok bulunan element olan hidrojen, genellikle yildizlar
aras1t gaz olarak bulunur ve yildizlarin temel bilesenidir. Benzer sekilde helyum,
periyodik tabloda hidrojen ile ayni satirda sag tarafta yer almaktadir. Helyum bir soy
gaz olup diger elementler ile herhangi bir reaksiyon gostermemektedir. Ancak hidrojen
diger elementler ile reaksiyona girerek farkli molekiiler yapilar olusturabilmektedir.
Omek olarak hidrojen ve karbon arasinda olusan baglar ile hidrokarbonlar olarak
bilinen molekiler yapilar olugsmaktadir. Bunun yaninda oksijen ile yaptiklari ve

yeryliziindeki en 6nemli bilesiklerden birisi olan suyu olusturmaktadir.

Hidrojen en bol bulunan elementlerden birisi olsa da diinya kabuk agirliginin sadece
%0.14’tinii  olusturmaktadir. Genellikle, okyanuslardaki, buzul ve gollerdeki ve
atmosferdeki suyun biiylik pargasi olarak bulunsa da sayisiz karbon bilesiginde, tlim
hayvansal ve bitkisel dokularda ve petrolde hidrojen bulunmaktadir. Hidrokarbonlarin
timunde mevcut olmasindan kaynakli karbonla yaptig: bilesikler daha ¢ok biliniyor

olsa da, diger elementlerle de (soygazlar harig) bilesikler olusturmaktadir.

Hidrojen, amonyak dretiminde, karbon monoksitin ve hidrokarbonlarin
hidrojenlendirilmesi suretiyle farkli kimyasallarin tiretiminde biiyiik rol oynamaktadir.
Ayrica potansiyel bir enerji kaynagi olarak goriilmekte olup, tasima ve benzeri

sektorlerde temiz enerji kaynagi olarak kullanilacagi ongoriillmektedir [1].



1.1 Tezin Amaci

Enerji, bir tilkenin gelismesi ve kalkinmasi i¢in en 6nemli faktorlerden birisidir. Enerji
ihtiyaci ise gelisen teknoloji ve artan niifus ile birlikte siirekli olarak artmaktadir. Bu
bliylime ve gelismelere karsi diinya enerji tiiketiminin 2012 ile 2040 yillar1 arasinda
%48 artacagi ongoriilmektedir. Sekil 1.1°de enerji tiiketimi ve bu tiikketimin kaynaklari

gosterilmektedir [2].

Kaynaklara bagh enerji tiiketimi 1990-2040
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Sekil 1.1: Diinya genelinde enerji tiiketimi ve kaynaklari.

Sekilden goriilebilecegi tizere giiniimiizde enerji tlketiminin yaklasik %83,
gelecekteki 6ngoruye gore ise yaklasik %72’lik kismu fosil esasli yakitlardan
karsilanmaktadir. Fosil kaynaklarin yogun kullanimi, kiiresel iklim degisikliginin en
O6nemli nedeni olarak degerlendirilmektedir. Sera gazi salinimi ve g¢evreyi kirletici
gazlar (CO, COz, SOy, NOy, partikiiller vb.) ozon tabakasina zarar vererek insanlarda
saglik sorunlarina yol agmaktadir [3]. Ulastirma sektorii en biiyiik ikinci fosil yakit
tiiketilen sektor durumundadir. Bu tiiketimin yi1llik ortalama %1.4 artarak 2040 yilinda
155 katrilyon Btu degerine ulasmasi beklenmektedir [4]. Tasit sektoriinde kullanilan
yakitlarin genel dagilimi Sekil 1.2°de verilmektedir [4]. Buna gore yakitlarin
cogunlugu ham petroliin damitilmasi ile ortaya ¢ikan benzin, jet yakit1 ve dizelden

olusmaktadir.
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Sekil 1.2: Tasitlarda kullanilan yakitlarin dagilima.

Tagitlarda kullanilan bu yakitlar ile ilgili yapilarinda bulunan kukirt ve azotlu
bilesiklerin iceriklerinde belirli sinirlandirmalar getirilmistir. Ornegin dizel yakit igin
uygulanan kisitlamalar, 1990’1 yillarda baslanarak ve kisitlamalar sikilastirilarak
glnumuze kadar devam etmistir. 2008 yilinda dizel yakit igerisindeki kiikiirt tist sinir
miktar1 Amerika Birlesik Devletleri’'nde 15 ppm, Avrupa Birligi bolgesinde 10 ppm
olarak smirlandirilmistir [5]. Bu sirlandirmalara uyulabilmesi igin  petrol
rafinerilerinde en sik kullanilan proses hidrojenlendirmedir. Cizelge 1.1.’de diinya
genelindeki rafinerilerde iinite sayilar1 ve kapasiteleri ortaya konulmustur [6]. Bu
unitelerden hidrojenlendirme ve hidrokraking Uniteleri genel olarak benzer olup

gergeklesen reaksiyonlar hidrojen tiiketiminin oldugu reaksiyonlardir.

Cizelge 1.1: Diinya genelindeki rafinerilerde bulunan {initeler ve sayilari.

Koklastirma  Akigskan

H.a”.” Petrol ve Katalitik Katalitik Hidrojenlendirme Hidrokraking
Distilasyonu ,. . Reformlama
Visbreyking Parcalanma
Unite 710 >330 360 550 1316 168
Sayisi

Dilnya genelinde tasit yakitlarina getirilen diisiik kikiirt icerigi kisitlamalari, bu
yakitlari iireten rafinerilerin kiikiirt giderme iinitelerinin daha yogun ¢alismasina neden
olmaktadir. Yakitta diisiik kiikiirt igerigi gereksinimi daha fazla hidrojen tiketimine
neden olmaktadir. Bu tiiketimin zamanla artacagi ongoriilmektedir. Artisin genel

olarak iki nedeni oldugu disiiniilmektedir. Bunlardan biri ham petrol kalitesindeki
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stirekli diisiise bagl olarak igerdigi azotlu ve kiikiirtlii bilesiklerin artmasi, ikincisi ise
strekli olarak artan ¢evre kaynakli kisitlamalardir. Bu sebeplerden 6tlrli hidrojen
Uretimi ve yonetimi gun gectikce daha fazla énem arz etmektedir [7]. Hidrojenin
rafineriler icin 6nemini tarihsel olarak anlatmak gerekirse; hidrojenlendirme ilk olarak
1897 yilinda Sabatier ve Senderens tarafindan doymamis hidrokarbon buharinin
hidrojenli ortamda nikel katalizor tizerinden gegcirilerek basarilmistir. Bu proses 1904
yilinda Ipatieff tarafindan hidrojen basinci arttirilarak gelistirilmistir. Ayn1 zamanlarda
otomotiv sektoriiniin gelisimi, benzin tiiketiminin ciddi oranda artmasina neden
olmustur. Bu durum ¢esitli deneysel ¢aligmalarin baslamasina ve 1910°da Bergius
tarafindan agir hidrokarbonlarin hidrokraking ile benzine doniistiiriilmesiyle devam
etmistir. Bergius parcalanmaya ugrayan hidrokarbonlarin hafif benzin, ugucu metan
tiirevi gaz ve koklasma kalintilarina doniistiiglinii gézlemlemis olup hidrokarbonun
pargalanmastyla olusan doymamis hidrokarbonlarin yerini hidrojenin alabilecegini
diisiinmiis ve bu sekilde kok olusumunun ve doymamis hidrokarbonlarin olusumunun
engellenebilecegini ongdrmiis ve bunu dogrulamistir. Ayrica hidrokarbon igerigindeki
kiikiirtiin bir kisminin ayrilarak hidrojenle birlesip H2S seklinde yapidan ayrildigini
gdzlemlemistir [8]. Ilk hidrojenlendirme iinitesi 1927 yilinda Leuna/Almanya’da
kurulmus olup linyitten elde edilen benzinin hidrojenlendirilmesini saglamistir. Daha
sonraki genis Olcekli iiniteler Avrupa’da ve ozellikle Almanya’da askeri kisitlamalar
nedeniyle kurulmustur. Almanya 2. Diinya savast yillarinda benzinin
hidrojenlendirmesi i¢in bu teknolojiyi kullanmis olup 1944 yilinda 3.5 milyon tonluk
kapasiteye ulasmistir. Ticari amach olarak ilk {inite Louisiana/Amerika Birlesik
Devletleri'nde Standart Oil of Louisiana tarafindan 1930’larda kurulmustur. Ikinci
Dlnya Savasi sirasinda kurulan iiniteler daha sonra Humble Oil and Refining
Company ve Shell Development Company tarafindan gelistirilmis olsa da, benzin
uretiminde hidrojenlendirme iinitelerine ¢ok az ihtiya¢ bulunmaktaydi. Bunun nedeni
ise ticari olarak hidrojen GUretiminin kisitl olmasiydi. Bu durum 1950°li yillarin
basglarinda katalitik reformlama prosesinin gelismesiyle degismistir. Bu gelisme
hidrojenin petrol {irlinlerinin iyilestirilmesi amaciyla kullanimina olan ilgiyi arttirarak
hidrojenlendirme Unitesi sayilarinda ciddi bir artisa neden olmustur [8]. Unite
sayilarindaki bu artig dolayli olarak hidrojen tiiketiminin de artmasina neden olmustur.
Hidrojen evrende en fazla bulunan element olsa da genellikle diger elementlerle bilesik
halde bulunmaktadir. Su, biyokiitle, fosil hidrokarbonlar hidrojen igeren kaynaklardir.

Hidrojen iiretiminde genel olarak kullanilan kaynaklar ise, dogal gaz, nafta, agir petrol
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rezervi, su ve komiirdiir. Endiistriyel {initeler her yil yaklasik 55 milyon m? hidrojen
uretmektedirler. Bu miktarin neredeyse %50’lik miktar1 dogal gazin buhar ile
dontisiimiinden (steam reforming), %30’luk kismi daha agir hidrokarbonlarin ve
rafineri atik gazlarinin doniisiimiinden, %18’lik kismi komiiriin gazlastirilmasindan,
%3.9’luk kism1 suyun elektrolizinden ve kalan %0.1°lik kismi ise diger kaynaklardan
elde edilmektedir [9]. Uretilen hidrojenin neredeyse yaris1t amonyak iiretimi igin
kullanilmakta olup ikinci biiyiik tiiketici tesis ham petrol rafinerileridir. Amonyak
iretim tesisi ve rafineriler disinda kimyasal tretimi, metal, yiyecek ve elektronik
sektorlerinde de hidrojen kullanilmaktadir [1]. GlUnumizde kullanilan hidrojenin
blyuk bolumi dogal gazin buhar ile donistiiriilmesiyle elde edilmektedir [10]. Bu tez
kapsaminda dogal gaz, LPG ve hafif naftanin buhar ile doniistimii esash endustriyel
Olgekli hidrojen dretimi, tesis modeli ASPEN ile olusturulmak suretiyle farkli

operasyon kosullarinda incelenecektir.

1.1.1 Hidrojenin fiziksel, kimyasal 6zellikleri ve kalorifik degeri

Hidrojen molekiler formda bulunan bir element olup renksiz, kokusuz ve tatsiz bir
gazdir. Kaynama noktasi -252.77 °C olup, -259.2 °C erime noktasina sahiptir. Suda ve
alkolde ¢ok az bir ¢oziiniirlige sahiptir. Bilinen elementler arasinda en diisiik
yogunluga (0.08999 g/l) sahiptir [11]. Cok yanicit ve patlayict 6zellige sahiptir.
Oksijenle birlesmesi suyu olusturmaktadir. Atomik hidrojen, oldukga aktif bir yapiya
sahip olup, diger elementler ile kovalent veya iyonik bag olusturabilmektedir.
Kovalent bagli bilesiklerine drnek olarak su (H20), amonyak (NHs), ve hidrojen slftr
(H2S) gosterilebilir. Iyonik bagh bilesiklerine ticari olarak satilabilen Kalsiyum hidrit
(CaHy>) gosterilebilir [1].

Hidrojen yakit olarak en yliksek enerji i¢erigine sahip olup biitiin diinya tarafindan
cevreci bir yakit olarak goriilmektedir. Diger yakitlar ile enerji igerigi olarak

kiyaslamalar1 Cizelge 1.2°de gosterilmektedir [12].



Cizelge 1.2: Farkli yakitlarin enerji igerikleri.

Yakat Oda Kosullarindaki Ust Is1l Deger Alt Isil Deger
Hali (MJ/kg) (MJ/Kkg)

Hidrojen Gaz 141.9 119
Metan Gaz 55.5 50

Etan Gaz 51.9 47.8
Benzin Sivi 47.5 44.5
Dizel Sivi 44.8 42.5
Metanol Sivi 20 18.1




2. LITERATUR ARASTIRMASI

Hidrojen, dogada saf olarak bulunmadigindan Uretimi icin farkli yOntemler
gelistirilmistir. Bu tez kapsaminda hidrojen tretimi ile ilgili bilgi sunulacak yéntemler
sunlardir: fosil yakitlarin kullanilmiyla hidrojen Uretimi, yenilenebilir kaynaklardan
hidrojen eldesi ve suyun ayristirilmasi temeline dayanan yontemler. Fosil yakitlardan
elde edilme yontemi olan buhar ile reformlama prosesi, bu ¢alismada esas alinacak

yontem olmasi nedeniyle bu konu daha ayrintili olarak ortaya konulacaktir.

2.1 Fosil Yakit Kaynakh Hidrojen Uretimi

Giiniimiizde hidrojen iiretiminin biiyliik bolimii fosil yakit kaynaklari kullanilarak
gerceklestirilmektedir [13]. Fosil kaynakli hidrojen iiretiminde farkli teknolojiler
gelistirilmis olsa da, temel prensip hidrokarbonlarin reforme edilmesi ve pirolizi
esasina dayanmaktadir. Bu ikisi, bu konuda en gelismis ve sik kullanilan yontemlerdir
[12]. Sekil 2.1’den goriilebilecegi iizere, hidrojen Uretiminin %96’s1 fosil yakit
kaynaklarindan iiretilmektedir. Uretilen bu hidrojenin biiyiik bir bdliimii ise petrol
rafinerilerinde, amonyak ve metanol sentezinde kullanilmaktadir [13]. Fosil yakit
kaynakli hidrojen tiretim yOontemleri arasinda hidrokarbonlarin kismi oksidasyonu,

komiiriin gazlastirilmasi ve hidrokarbonlarin buhar ile reformlanmasi gosterilebilir.

Elektroliz
4%

Petrol kaynakli yakitlar

Dogal Gaz
48%

Sekil 2.1: Hidrojen iiretim kaynaklariin oranlari.



2.1.1 Kismi oksidasyon metodu ile hidrojen tGretimi
Katalizor ortaminda veya katalizor olmaksizin gergeklesen tipik bir metan veya farkl

bir hidrokarbonun oksidasyon reaksiyon mekanizmasi asagidaki gibidir:
CHs+% 0O, <«— CO+ 2H> AH=-36 kJ/mol (2.1)
CmHn+ mH20 «— mCO + (m + % n)H> (2.2)

Katalizor ortaminda veya katalizoriin olmadigi ortamlarda kismi oksidasyon ile
hidrojen tretilebilmektedir. Katalizorsiiz kismi oksidasyon prosesinde dogal gaz ve
oksijen karisimi bir 6n 1sitmaya tabi tutulur ve daha sonra bir yakici ile yakilarak iglem
gerceklestirilir. Buna ait proses adimlart blok diagrami halinde Sekil 2.2°de
gosterilmektedir [14].

Oksijen
Yakit>  gmi | » Hs > co | co Metanasvon
Oksidasyon Removal Shift Ayristirma Y’
Hidrojen

Sekil 2.2: Kismi oksidasyon prosesi akis diagrami.

Islem kismi yanma ile gergeklestiginden, hidrojen ve karbonmonoksit karigmmi
olusmaktadir. Esas reaksiyon mekanizmasina ek olarak ger¢eklesen reformlama
reaksiyonlart1 nedeniyle karisim igerisinde su buhar1 ve karbondioksit de
olusabilmektedir. Endotermik reaksiyonlar sonucunda reaktor ¢ikis sicakligi 1300-
1400 K civarinda olmaktadir. Bu sicakliklarda gaz karisim: hemen hemen
termodinamik olarak denge durumundadir. Reaksiyon stokiyometrisine gére (metan
icin) O2/CHs oran1 0.5 olsa da, reaksiyon gergek kosullarda bu oranin 0.7 civarinda
oldugu kosullarda gergeklestirilmektedir [14]. Proseste, buhar da icerebilen
hammadde, reaktoriin en iist kismina yakin bir noktaya konumlandirilmis olan bir
enjektdr yardimiyla oksijen ile dogrudan karistirilmaktadir. Reformlama reaksiyonlari
ile birlikte kismi1 oksidasyon da, yakma fiinitesinin altindaki yanma bolgesinde
meydana gelmektedir. Kismi oksidasyon prosesisinin temel avantaji, yiksek molekiil
agirhigina sahip hidrokarbonlarin (petkok vs.) hammadde olarak kullanilabilmesine

imkan saglamasidir. Buna ek olarak diisiik kiikiirt oksit (SOx) ve azot oksit (NOx)



emisyonlari, hidrojen Uretiminin c¢evreye biraktigi izin gorece daha az olmasini
saglamaktadir. Kismi oksidasyon ile hidrojen tiretiminde, genellikle besleme akimina
buhar da eklenerek buhar reformlama reaksiyonlar: ile birlikte gerceklestirilmesi
saglanir. Bu sekilde endotermik reaksiyona sahip olan buhar ile reformlama icin
gereken enerji, ekzotermik kismi oksidasyon reaksiyonlari Uzerinde saglanmis
olmaktadir [15].

2.1.2 Katalitik kismi oksidasyon

Buhar ile reformlama prosesinin endotermik olmasindan kaynakli buyuk miktarda
enerji gereksinimini ortadan kaldiracak alternatif ¢oziimler bulunmasi amaciyla, bu
prosese alternatif arayislar igerisine girilmistir. Bu alternatiflerden birisi olan kismi
oksidasyon konusunda yapilan ¢alismalar, reaksiyonu daha etkili hale getirmek igin
katalizor kullanimini gerektirmistir. Bu c¢alismalar genel olarak nikel katalizor ile
CHa4/O2 oranmi 2:1 olacak sekilde atmosferik basing ve 1000-1270 K sicakliklarinda
gerceklestirilmistir.  KatalizOr yatagi boyunca sicaklik profili incelendiginde
baslangictaki ekzotermik reaksiyonlarin daha sonrasinda endotermik reaksiyonlarla
devam etmekte oldugunu gostermektedir. Teknolojik gelismelere bagli olarak
katalizor konusundaki iyilestirmeler devam etmis olup mikrokatalitik sabit yatakli
reaktorler ortaya konulmustur. Bunun yani sira Sekil 2.3’te goriilecegi lizere farkli

tipte reaktorler de kullanilmustir [14].

Sekil 2.3: Katalitik kismi oksidasyon prosesi i¢in kullanilan reaktor tipleri, (a)

mikrokatalitik sabit yatakli reaktor, (b) petek reaktor, (c) akiskan yatakli reaktor.



2.1.3 Komiiriin gazlastirilmasi

Gazlastirma prosesi karbonlu bir yapinin (komiir, petrol veya biyokiitle) kontrollii bir
sekilde oksijen ve sicaklik yardimiyla karbonmonoksit ve hidrojene doniistiiriilmesidir
[16]. Elde edilen hidrojen ve karbonmonoksit karisimina sentez gazi adi verilmistir.
Gazlastirma, hidrokarbonlardan enerjinin elde edilmesi konusunda oldukga etkili bir
yontemdir. Proses, komiir veya komiir atiginin, su buhari, oksijen, hava, hidrojen veya
bunlarin karigimlariyla reaksiyona girmesi esasina dayanmaktadir. Bu prosesin
avantajlarindan bazilari, sentez gazinin yakilmasinin yakitin dogrudan yakilmasindan
daha avantajli olmasi, yakit binyesindeki enerjinin biiyiik ¢cogunlugunun bu sekilde
ortaya ¢ikarilabilmesi, sentez gazinin i¢ten yanmali motorlarda yakilabilmesi, sentez
gazindan metanol ve hidrojen iiretimi, Fischer-Tropsch prosesi ile sentetik yakit
iretimi ve yakit olarak kullanilmasi zor olan biyokiitle ve biyo-atiklarin degerli sentez
gazina donistiiriilebilmesidir. Ayrica, yliksek sicakliktaki yanma olayr sonucunda
olusan korozif kiillerin (kloriir) olusumunu da engellediginden, bu yakitlarin ¢evreci
bir sekilde kullanimi da saglanabilmektedir [17]. Sekil 2.4’de komiiriin gazlastirilmasi

ile ilgili temel prosesleri igeren bir akim diyagrami gosterilmektedir [13].

Kazan
Buhar Besleme R HT-LT Shift
‘ Suyu "] Reaktorii
Sentez Gaz
T Gaz
Kémdar Plilverizasyon ve > Gaf'a?t'rfna » Gaz Saflastirma PSA
Kurutma Unitesi
Gazlastirma Araci Kil ve Curuf -A.Slth .Gaz
lyilestirme Hidrojen
]

Asitli Gaz Siyiric

— islenmis Atik Su

Sekil 2.4: KOmurin gazlastirilmasi prosesinin temel akis diagrami.
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Komiir gazlagtirma reaksiyonunun mekanizmasi, agir hidrokarbonlarin kismi
oksidasyonuyla benzerlik gostermektedir [13]. Proses slrecinde bir dizi
termokimyasal doniisiim, yiiksek sicaklikta gazlastirma araci (buhar, oksijen, hava
veya karbondioksit) ve komiir arasinda meydana gelmektedir. Gazlastirma prosesi
stirecinde gergeklesen homojen ve heterojen reaksiyonlar Cizelge 2.1 ve 2.2°de

gosterilmektedir [18].

Cizelge 2.1: Gazlastiricida gergeklesen homojen reaksiyonlar.

Reaksiyon Reaksiyon Ag¢iklamasi  Reaksiyon Entalpisi (kJ/mol)
2C0O + O,«» CO2 CO Oksidasyonu -566
2H; + O «»2H20 Su olusumu -483.6
CO + H.0e»CO2 + H2 WGS -41
CO + 3H, «»CH4 + H20 Metanasyon -206
CH4 + 202 «» CO2+2 H20 Yanma -802.6

Cizelge 2.2: Gazlastiricida gergeklesen heterojen reaksiyonlar.

Reaksiyon Reaksiyon Agiklamasi ~ Reaksiyon Entalpisi (kJ/mol)
C+CO2«» 2CO Ters Boudouard 172.4
2H; + O, ¢» 2H,0 Su olusumu -483.6
C+2H2 «» CH4 Metan Olusumu -74.9
2C + O«»2CO Kok Gazlasmasi -393.6
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Gazlastirma prosesi komiiriin pirolizi ile baglar. Pirolize ugrayan komiir car ve ugucu
maddelere ayrismaya baglar. Olusan ucucu maddeler nem ve katranimsi yapi

icermektedir.
Komir —» Car + (CO + Hz + H,O + CO2 + CHs + H2S + N2 + CeHe) (2.3)

Piroliz sonucu olusan ugucu maddeler, ortamda bulunan oksijen kaynagi ile Cizelge
1.3’te verilen reaksiyonlar1 gergeklestirirler. Olusan katran yap1 (CeHs) Cizelge 2.1°de

gosterilen reaksiyonlara girerek bozulmaya devam eder.
CeHs + 7.502 —» 6CO2 + 3H20 (2.4)

Car kati bir iirlin olup igeriginde karbon, hidrojen, oksijen, azot, kiikiirt ve kiil
bulunmaktadir. Car Cizelge 2.2°te gdsterilen reaksiyonlar ile yapisinda bulunan enerji
icerikli maddeleri de gaz fazina gegirerek nihai Urtin olarak kil yapiya doniisiir. Biitiin
bu reaksiyonlar sonucu karbondioksit, hidrojen siilfiir, azot, amonyak, kaynaga bagh

HCl igerikli bir gaz karigimi ortaya ¢ikmaktadir [19].

2.1.4 Buhar ile reformlama yontemi ile hidrojen tretimi

Buhar ile reformlama prosesi, hidrokarbonlarin su buhart ile reaksiyona girmesi
sonucunda hidrojen, karbondioksit, metan ve doniismeden kalan su buhari bilesiklerini
igeren bir gaz karisimi olusmasina imkan veren bir prosestir. Bu proseste hidrokarbon
olarak dogal gaz, LPG, nafta ve baz1 durumlarda kerosenin kullanildig1 gériilmektedir
[18]. Buhar ile reformlama prosesi iyi yapilandirilmis ve ticari olarak uygulanmakta
olan bir prosestir. Bu prosesin akis diagrami genel hatlar1 ile Sekil 2.5°te
gosterilmektedir. Proses, buhar ile reformlama slrecinde kullanilacak yakitin
temizlenme islemiyle baslamaktadir. Yakit oncelikle igerisindeki kiikiirt ve diger
safsizliklardan armdirilir. Bunun temel nedeni, bu safsizliklarin diger reaktorlerdeki
katalizorleri zehirleme olasiligini ortadan kaldirmak suretiyle prosesin verimini ve
omriinii  arttirmaktir. Proses sartlarina gore ©On reformlama Unitesi de
kullanilabilmektedir. Bu Unitenin amaci, esas reformlama Unitesinin yukuni azaltmak
uzere, reformlama reaksiyonlarinin bir bolumunin bu reaktrde gerceklesmesinin

saglanmasidir [20].
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Sekil 2.5: Modern buhar ile reformlama prosesi akis diagrami1. 1.Hidrojenle kiikirt
giderme reaktort; 2.Kukurt tutma reaktorleri; 3.0n Refomlama Unitesi (istege bagl);
F1.Buhar reformlama reaktorii (reformer); 4.Yiiksek, orta veya diisiik sicaklik gecis
reaktort (HTS, MTS veya LTS); PSA.

2.2 Yenilenebilir Kaynaklardan Hidrojen Uretimi

Yenilenebilir kaynaklardan hidrojen iiretiminin gelecekteki enerji liretim kaynaklar
arasinda biiyiik bir 6neme sahip olmasi beklenmektedir. Cevresel kaygilardan 6tiirl
enerji tretiminin bir boliimiiniin ¢evreye daha az etkisi olan kaynaklara yonelecegi
ongorilmektedir. Bu kaynaklar arasinda su, riizgar ve giines biiyiik 6nem arz

etmektedir.

Hidrojen Uretiminde elektroliz yontemi, genel olarak fosil yakitlara bagli olmadan
kullanilacak kaynak olarak disiiniilmektedir. Ancak bu yontem igin gerekli elektrik
miktarmin tiretildigi tesisin fosil yakitlari kullantyor olmast durumunda, bu yontem de
cevreye zararli gazlarin salimimina neden olacaktir. Ancak kullanilan elektrigin
uretiminde gilines veya riizgar enerjisinin kullanilmasi, bu emisyonlari minimuma
indirebilir. Elektrolize ek olarak hidrojen iiretiminde giinesin kaynak olarak
kullanildigi  fotoliz (1s1kla bozunma) ve fotovoltaik-elektroliz ~sistemler de

bulunmaktadir.

2.2.1 Fotoliz

Su molekiiliiniin 285.57 kJ/mol degerinde bir enerjiyi ultraviyole radyasyon ile
adsorblamas1 durumunda, prensip olarak hidrojeni serbest birakabilmektedir. Bu

yontem igin gelistirilmis fotokatalistler goriiniir spektral bolge 151811 absorbe ederek
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suyu kendisini olusturan gazlara ayiracak sekilde enerji agiga g¢ikarmaktadirlar.

Fotokatalizor “X” olarak sembolize edilirse:

H20 + X + Isik —> Indirgenmis X + 2H* + % O2 (2.5)
Indirgenmis X + 2H" —» X+ H; (2.6)
H20 + X +Isik — H2 +% 02 + X (2.7)

Fotokatalizor X tuz bilesigi, bir yar1 iletken, mavi, yesil veya kirmizi alg hiicre
toplulugu veya fotosentetik bakteri toplulugu olabilmektedir. Bu yéntem hidrojen
tiretimini dogrudan gergeklestiren, siradan goriiniir 15181 kullanan, fotokatalizOru
tiketmeyen olumlu yonleri olmakla birlikte, oldukea diisiik bir verime sahiptir [13].

Yontem sematik olarak Sekil 2.6’da gosterilmektedir.

vAg
-1(95

Sekil 2.6: Foto-elektroliz akis diagrama.

2.2.2 Fotovoltaik-elektroliz sistem

Fotovoltaik hiicreler 15181 dogrudan elektrik akimina gevirmektedir. Bu hucrelerin ve
elektrolizoriin  birlestirilmesiyle olusturulmus fotoelektrolizér, suyun igerisine
konularak 1s18a maruz birakildiginda hidrojen iiretmektedir. Bu yontem ayrica
elektrigin su, rlzgar, dalga, okyanus-termal veya jeotermal yontemlerle tretildigi
durumlarda da kullanilabilmektedir [13].
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2.2.3 Elektroliz

Elektroliz oldukga bilinen ve olgunlasmis bir teknolojidir. Proses endotermik olup
gerekli enerji elektrik ile saglanmaktadir. Sekil 2.7°de genel akis diagrami
gosterilmektedir [12].

Sekil 2.7: Elektroliz genel akis diagramu.

Giiniimiize kadar gelismis ve kullanilmakta olan teknoloji, alkalin proton degisim
membran teknolojisi (PEM) ve kati oksit elektroliz hiicresidir (SOEC). PEM
teknolojisinde su, anotta protonlarina ayristirilarak hidrojen iyonlar1 ortaya
¢ikarilmakta ve membran igerisinde ilerleyerek katodda H> olusturulmakta ve oksijen
de suda ¢6ziinmiis halde kalmaktadir. SOEC prosesinde ise, su katoda verilerek H2 nin
ayrilmasi harici bir ayirma iinitesinde ayrilir. Cozelti igerisinde kalan OH™ iyonlari
anoda hareket ederek Oz olusturur. Bu teknolojilere ait reaksiyonlar asagida

gosterilmektedir:

SOEC i¢in;
Anot:

40H —» Op + 2H,0 + 4¢” (2.8)
Katot:

2H20 + 26" —» 20H + H> (2.9)
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PEM igin;
Anot:

2H20 —> Oz + 4H" + 4e (2.10)
Katot:

4H* + 4e" —» 2H; (2.11)

Elektroliz prosesiyle oldukga saf hidrojen elde edilebilmesine ragmen, yiksek elektrik
tiiketimi nedeniyle diger hidrojen iiretim proseslerine gore daha az tercih edilmektedir.
Bununla birlikte kullanilan elektrigin yenilenebilir kaynaklardan elde edilmesi

durumunda, bu yontem ile dretilen Hz en temiz enerji kaynagi halini almaktadir [12].

2.2.4 Suyun termolizi

Termoliz veya termokimyasal su ayrigmasi, suyun yliksek sicakliklara sitilip hidrojen
ve oksijene ayristirilmasi olayidir. Suyun ayristirtlabilmesi i¢in ¢ok yiiksek sicakliga
gereksinim duyulmaktadir. Su, 2500°C’da oksijen ve hidrojen yapilarina elektrik
gereksinimi olmadan ayristirilabilmektedir. Bu sicakligin siirdiiriilebilir bir yakit ile
elde etmesindeki zorluklar nedeniyle, bu prosesin daha uygun sicakliklarda
gerceklestirilmesi  icin ¢alismalar siirdiiriilmiis ve daha diisiik sicakliklarda
gerceklesen bir dizi reaksiyon Uzerinden proses gergeklestirilebilmistir. Asagida bu

prosesin reaksiyon adimlari iki farkli mekanizma igin gosterilmektedir [12]:
Tek kademede suyun termolizi:

2H20 —» 2H, + O, T > 2500°C (2.12)

Kademeli Cu-Cl Termoliz:

2CUCl(s) + Ho2O(g —» CUO*CUClag) + 2HClg ~ T=400°C (2.13)
CuO*CuClys) —» 2CuClg + 0.50; T=500°C (2.14)
ACUClg+ H20 —» 2CuCleg) + 2Cug T=25-80°C (2.15)
CuCl@g —» CuCl) T=100°C (2.16)
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2Cug) + 2HClg) —y 2CuClg) + Ha(g T=430-475°C (2.17)
Iki Kademeli SnO2/SnO Termoliz:
SNO2(s) —» SNO(g) 0.50; T=1600°C (2.18)

SnOgs) + H20(@g) —» SnO2 + Ha(g) T=550°C (2.19)

Reaksiyonlar kademeli sekilde gergeklestirilip gerekli sicakligi diistirllmiis olsa da,
s6zkonusu bu sicakliklar halen yiiksek mertebelerde olup, bu ihtiyacin saglanmasi
giines veya niikleer enerji kullanim1 gerektirmektedir. Giines 15181 ile gergeklestirilen

prosesin akis diyagrami Sekil 2.8”de gosterilmektedir [12].

IIFII.

kv
r_':l
2%

S || B

Q?Q

Sekil 2.8: Gunes 15181 ile suyun termolizi prosesinin akis diagrama.

Gunidmuzde en umut verici ve diisiik sicaklikta gerceklesen proses, kademeli Cu-Cl
termoliz prosesidir. Enerji verimliligi ve iiretilen hidrojen orani giines 15181 toplama

verimliligine dogrudan baglhdir [12].
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3. HIDROJEN VE RAFINERI

Gunimduzde gevre koruma amagl giderek sikilasan yakit diizenlemeleri, agir yakit
talebinin azalmasi ve daha diisiik kaliteli ham petrol arzi gibi nedenlerle rafineri
isleyisi degismektedir. Bu degisim, rafinerilerde hidrojen ag1 yonetiminin Kritik
6nemli bir durum almasinit neden olmaktadir. Temiz yakit ihtiya¢ egiliminin artmasi,
tasima amagh yakit ihtiyacinin artmasi ve diisiik kaliteli ham petroliin daha yiksek

karliliga sahip olmasi, hidrojen ihtiyacinin 6nemini arttiran unsurlardir [21].

Rafineride islenen ham petroliin kimyasal igerigi ile tliketilen hidrojen dogrudan
baglantihidir. Ornek olarak daha hafif ve parafin esash Ozelliklere sahip bir ham
petroliin islenmesinde daha az miktarda hidrojen ihtiyacina gerek duyulmakta iken,
daha agir ve aromatik icerigi yiiksek ham petroliin islenmesi daha yiiksek miktarda
hidrojen ihtiyacina neden olmaktadir. Aromatik esasli olmasi ve agir yapili olmasinin
yaninda, kiikiirt igerigi de hidrojen tiikketiminde rol oynamaktadir. Kukdirt giderme

islemi, hidrojen atmosferinde gerceklestirilmektedir.

Rafineri endiistrisi de, diger endiistrileri de etkileyen ve gelisimini hizlandiran dort ana
etkene bagli gelismektedir. Bunlar; benzin, jet yakit1 ve dizele olan talep artisi, ham
petrol arzinin bolgeden bolgeye degismesi, yeni ve ucuz kaynaklarin bulunmasi,
teknolojik gelismeler (yeni katalizorlerin bulunmasi ve hidrojen kullanimi) ve gevresel

nedenlerden dolay1 yakit iceriklerine getirilen siki diizenlemelerdir.

Teknoloji alanindaki gelismeler, diger ii¢ ana etkeni dogrudan etkilemektedir. Gelisen
teknolojinin daha agir iirlinlerin hidrojen ile kullanilabilir yakitlara ekonomik olarak
dontstiirilmesini saglamasi, rafinerilerde siirekli olarak hidrojen {iiretimi ihtiyacim

ortaya ¢ikartmaktadir [22].

3.1 Rafineri ve Hidrojen Tuketimi

Petrol rafineri endustrisi ¢ok yiiksek ve giin gegtikge artan miktarda hidrojen
tiketimine sahiptir. Daralan agir ham petrol (rlinl piyasasi ve diisiik fiyat nedenli daha
agir ham petrolin hammadde olarak kullanilmasi tercihi, rafinerilerde hidrojenle
parcalama {initelerinin (hidrokraking) sayisin1 ve kapasitesini arttirmaktadir. Ayni
zamanda yakit igeriginde kiikiirtle ilgili kisitlamalar, hidrojenle temizleme
(hidrojenlendirme) Uniteleri icin de benzer etkiye neden olmaktadir. Rafinerilerde

genel olarak hidrokraking ve hidrojenlendirme tinitelerinin yani sira hidrojen tiikketen
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farkli prosesler de bulunmaktadir. Bunlar, yaglama yagi linitesi, izomerizasyon iinitesi

ve petro-kimyasal tesislerdir [23]. Sekil 3.1°de rafineri ve initelerin genel akis

diagrami gosterilmektedir.

Nafta,

Kerosen,

Ham Petrol

Hidrojenleme

,lmze Hid rojenleme Kerosen
Rafinasyonu Dizel

Nafta

Reformlama

FCCsarj
Hidrojenlem

Vakum
Distilasyon

)—}( FCC >ﬁr’ Benzin
e

I Fuel Gil

Hidrokraking

Kerosen

Yakit Gazive Coker Benzin

Vakum Dip
Termal

Pargalama

|4

Sekil 3.1: Hidrojenlendirme tnitelerinin rafineri akis diagramindaki genel yeri.

» Kok

3.1.1 Hidrojenlendirme ve hidrokraking prosesi

Reformat

Alkilasyon

Alkilat

Ham petrol fraksiyonlarinin hidrojenlendirme prosesleri genel olarak benzer sekilde

gerceklesmektedir. Ham petrol fraksiyonu 1sitilip hidrojen gazi ile birlikte bir reakttre

beslenir. Reaktdr sicakligt hammaddeye bagli olarak 260-425°C arasinda olacak

sekilde ayarlanir. Sistem basinci ise 6-70 bar arasinda degigmektedir. Sicaklik ve

basing degeri istenilen yakit 6zelliklerine, kullanilan katalizore ve hammaddeye baglh

olarak degismektedir. Reaktor igerisinde kiikiirt ve azot bilesikleri HoS ve NHs’e
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doniistiiriilir. Kiikiirt ve azot giderme reaksiyonlarinin yani sira aromatik yapilarin
naften yapilara doniistiiriilmesi ve olefin gruplarinin doyurulmasi reaksiyonlar1 da
gerceklestirilir. Bu sekilde elde edilen yakitin yanmasi sirasinda ¢evreye daha diisiik
miktarda ve nitelikte kirletici emisyon yaymasi amag¢lanmaktadir. Reaktor ¢ikisinda
reaksiyona girmeden karisgtmda bulunan hidrojen, sivi yakittan ayirilir. Icerigindeki
H2S uzaklastirildiktan sonra sisteme geri beslenir. Sivi {iriin bir siyiriciya gonderilir.
Buhar kullanilarak yakitta ¢oziinmiis H2S ve H» uzaklastirildiktan sonra sogutularak

kullanilmak tizere tanka veya farkli bir {initeye gonderilir.

Genel hatlariyla bir hidrojenlendirme iinitesi Sekil 3.2°de gosterilmektedir [22].

REAKTOR YUKSEK BASING SIVIRICI
SEPARATOR

Hidrojen Besleme Geri Déniismiis Hidrojen Yakit gazi
- -
- Lal

N2

sarj —| L L‘
AANM—»
l \T/ Kikiirtstz Uriin

Off gaz

Unstabil

Hafif Distilat

Sekil 3.2: Genel hatlariyla hidrojenlendirme tinitesi akis diagrami.

Kikirt giderme reaksiyonlar1 sirasinda kiikiirt icerikli hidrokarbon yapilara ve
katalizore bagli olarak es zamanli bazi hidrokraking reaksiyonlar1 da meydana

gelmektedir. Asagida kraking ve kiikiirt giderme reaksiyonlar1 gosterilmektedir [6]:

CH3-S-C4Hg + 2H,————» CHs + CsH10 + H2S (3.2)
CH3-S-S-CHs + 3H, — > 2CHs + H2S (3.2
CpoHsS + 2H; ————  CpoHio + HoS (3.3)

Hidrokraking ve katalitik kraking prosesleri oldukca benzer prosesler olup hidrojen
ortaminda gergeklestirilmektedir. Reaksiyonlar rastgele veya belirli bir sirayla

gerceklesebilmektedir [22]. Hidrokraking islemi yiiksek basing, yiiksek sicaklik ve
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katalizOr ortaminda yirtitilmektedir. Besleme olarak kullanilan akim genellikle farkli
unitelerde kullanilamayacak ozellikteki hammaddelerdir. Besleme igeriginde ¢ok
halkali aromatik bilesikler ile yiiksek azot ve kiikiirt i¢erigine sahip hidrokarbonlar
bulunmaktadir. Hidrokraking prosesi, blylUk Olciide hammadde oOzelliklerine ve
birbirine rakip olan hidrojenlendirme ve hidrokraking reaksiyonlarina baghdir. Agir
ve aromatik yapili besleme akimi, daha hafif iriinlere yiiksek basing (68-138 bar),
yiiksek sicakliklarda (400-815°C), hidrojen atmosferinde ve Ozel KkatalizOr
mevcudiyetinde donistiiriilmektedir. Hidrokraking tinitelerinde ilk asama genel olarak
beslemenin kraking katalizorlerini zehirlememesi icin hidrojenlendirilmesi prosesidir.
Bu sekilde besleme akimi, igerisindeki kukurt, azot, metal gibi zehirlenme yaratacak
unsurlarin  giderilmesi ile hidrokraking icin uygun ozelliklere sahip hale

getirilmektedir.

Hidrokraking prosesi genel olarak iki opsiyon icermektedir. Bunlar tek kademeli veya
iki kademeli hidrokraking prosesleridir. Islemin ilk adiminda 1sitilmis besleme akimi
prosesten ayirilip geri donddrulen hidrojen akimi ile birlesertirilerek ilk reaktore
gonderilmektedir. Bu reaktorde genel olarak kiikiirt ve azot bilesikleri H2S ve NHz’e
doniistiiriilmektedir. Ayni zaman da kisith da olsa kraking reaksiyonlar1 da
gerceklesmektedir. ilk reaktdrden ¢ikan akim sogutularak hidrokarbonlarin ve
hidrojenin ayristirildig1 ayiriciya gonderilir. Ayirilan hidrojen sisteme geri gonderilir.
Sivi kisim ise fraksiyonlandirma kolonuna alinir. Fraksiyonlandirma kolonunda
ayirilan {iriinlerden kalan dip akim ikinci reaktdre beslenir. Ilk reaktdrde akim
hidrojenlendirme ile kiikiirt ve azottan arindirildiktan sonra ikinci kademeye kraking
icin gonderilir. Burada gergeklesen kraking reaksiyonlar1 daha yiiksek sicaklikta
gergeklesir. Birinci kademede oldugu gibi ikinci reaktor ¢ikis akimi da ayiriciya ve
fraksiyonlandirma kolonuna beslenir. Sekil 3.3’te prosesin akis diagrami genel
hatlariyla gosterilmektedir [6], [22], [24].
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Sekil 3.3: Hidrokraking prosesi akis diagrama.

Rafinerilerde hidrojenlendirme ve hidrokraking prosesleri diginda hidrojen tiiketimine
neden olan prosesler de mevcuttur. Ancak en fazla tuketime neden olan Uniteler
genellikle agir iriinlerin  saflagtirildigit ve devaminda hidrokraking isleminin
uygulandig tnitelerdir. Rafinerilerde uygulanan bazi proseslerin hidrojen tuketimi
Cizelge 3.1°de gosterilmektedir [24].
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Cizelge 3.1: Rafineri proseslerinin hidrojen tiketimi.

Proses H2 Tuketimi Nmé/bbl

VGO Hidrojenlendirme 21.0-31.5
Distilat Hidrojenlendirme 7.9-21.0
Nafta Hidrojenlendirme 5.3-13.1

Shell Hidrokraker 23.7-31.5

UOP Hafif Hidrokraker 17.1

LC Saflastirma 17.2-49.9
Aromatik Doyurma 5.3-13.1
Izomerizasyon 1.3-3.9
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4. BUHAR iILE REFORMLAMA ESASLI HIDROJEN URETIiMi

Rafinerilerde hidrojen dretimi genel olarak Kkatalitik reformlama prosesi ile
gerceklestirilmekte olsa da, katalitik reformlama Unitesi her zaman rafinerilerin bir
parcast olarak bulunmayabilmektedir. Agir ham petrollerin islendigi rafinerilerde
hidrojenlendirme ve hidrokraking islemleri ig¢in gerekli hidrojen miktar1 ¢ok fazla
oldugundan, dis kaynak olarak hidrojen iiretim tesisi gerekmektedir. Bu gereksinim,
genel olarak buhar ile reformlama prosesi ve bunu takip eden basing salinimli
adsorpsiyon prosesi uygulanmak suretiyle karsilanmaktadir. Bu prosesler sonucunda

%99.9 saflikta hidrojen iretilip rafineri agina beslenebilmektedir [24].

Buhar ile reformlama prosesi igin kullanilan hammaddeler genel olarak dogal gaz,
LPG, nafta ve kerosen olabilmektedir. Bu prosesin tercih edilme nedenleri arasinda,
reaksiyonlarin endotermik olmasi, diger yontemlere gore operasyon sicakliginin diisiik

olmasi ve yiiksek H/CO oranli gaz elde edilebilmesidir [18].

Buhar ile reformlama reaksiyonlar1 endotermik yapiya sahip olup, farkli reaksiyonlar
rastgele sekilde meydana gelebilmekte olsa da, temel reaksiyon 4.1°de
gosterilmektedir [28].

CHs + H.O — > CO + 3H: (4.1)
CHy ———— C + 2H; (4.2)
CO+H0—— » COz+H> (4.3)
CO2+H; —— » CO+H0 (4.4)
2CO——— > C+CO; (4.5)
2CHj4 + H,0 + CO,———— 3CO +5H; (4.6)
CH4 + CO, ——— 2CO + 2H, (4.7)

4.1 reaksiyonunda stokiometrik orana gore reaksiyon i¢in bir mol metan basina bir mol
su gerekmektedir. Bu durumda termodinamik bakimdan karbon kalintis1 (kok)
olusumu istekli hale gelmektedir. Bu nedenle reaksiyon genel olarak buhar fazlasi ile
(H?O/CH4 oram 2.5 — 3 olacak sekilde) gergeklestirilmektedir. Reaksiyon ilerlemesi

net mol miktarinda artisa neden oldugundan, diisiik basin¢larda daha yiiksek verim
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elde edilebilmektedir. Rafineri igerisinde kullanilacak hidrojenin basingli olmasi
istendiginden, sistem basinct genel olarak 19.8 barg {izerinde olmaktadir. Gerekli
doniisiimiin saglanmas1 amaciyla reformla {inite sicaklig1 genel olarak 1073 - 1173 K

araliginda tutulur.

Buhar ile reformlama teknolojisi kendisini kanitlamis, ticari olarak kullanilmakta olan
bir proses olup gelistirme ¢abalar siirmektedir. Bu konuda yapilan ¢aligmalar katalizor
gelistirmeleri (kiikiirt toleransi, karbon birikmesi), reformlama iinite tiipleri i¢in alagim

gelistirmeleri ve farkli reaktor tasarimlari tizerinde yogunlagsmaktadir [25].

4.1 Endustriyel Olcekli Reformlama Teknolojileri

Hidrokarbon reformlama tiniteleri yiliksek yatirim gerektirdiginden prosesin optimize
edilmesi gerekmektedir. Proses ticari olarak olgunlagmis olsa da, farkli gelismeler
gbzlenebilmektedir. Daha iyi katalizor teknolojileri, reaktor malzemeleri ve farklhi

konseptler iinite yatirim miktarini diisiirebilmektedir [25].

4.1.1 Buhar ile reformlama hidrojen Gretim Unitesi

Sekil 4.1°de tipik bir buhar ile reformlama prosesinden hidrojen iiretimi akis diyagrami

gosterilmektedir [12].

’4‘ Kikirt Giderme [ Pre-Reformer . Reformer HTS-MTS-LTS

Buhar PSA —

Hidrojen

Sekil 4.1: Buhar reformasyonu ile hidrojen treten tnitenin blok diagrama.

Buhar ile reformlama prosesi ile hidrojen iiretim tesisi iki kisimda incelenebilir:

Besleme akiminin saflastirildigi kisim olan hidrojenlendirme ve kiikiirt giderme
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adsorbanlarinin oldugu 6n aritma. On aritma kisminda genel olarak ii¢ reaktdr

bulunmaktadir. Sekil 4.2°de 6n aritma kismi i¢in akis diagrami goriilmektedir.

> >
Besleme Akimi
Ve Hidroj ] ]
eKar|§r|r?1jlen
1\ N N
Hidrojenlepc{irme ::/ K_Uku” Kukun
Realacrd % // Reakto //fﬁg"a‘;ﬁg‘;
\i N
]
<] A
L e o]

Saflastiriimis
Besleme Akimi

Sekil 4.2: On aritma sistemi akis diagramu.

Rafinerilerde bulunan hidrokarbon reformlama esasli hidrojen iiretim tesislerinin
kullandigi hammadde icerisinde birden farkli katalizor zehirleyici bilesen
bulunmaktadir. Hidrojen iiretim prosesinin maksimum etkinlikte gerceklesebilmesi

icin bu zehirleyici unsurlarin besleme akimindan temizlenmesi gerekmektedir [24].

Hidrojen tiretim tinitelerinde kullanilan katalizorlere bagli olarak farkli hammaddeler
kullanilabilmektedir. Bunlara 6rnek olarak rafineri ¢ikis akim gazi(off-gas), dogal gaz,

LPG ve nafta gosterilebilir [9].

Hidrojen Uretim initelerinde kullanilan hammaddeler ve bunlarin kaynagina bagh
olarak icerdikleri katalizor zehirleyiciler farklilik gosterebilmektedir. Kullanilan
besleme akiminin rafineri kaynakli ¢ikis akim gazi olmasi1 durumunda, igerdigi kiikiirt
ve klor miktarlar1 2-3 ppmv mertebesinde olmaktadir. Bunun nedeni rafineri ¢ikis
gazinin Uretildigi {nitelerin igerdigi katalizorler nedeniyle 6n aritmadan ge¢mis
olmasidir. Koklastirma iinitesiden ¢ikan ¢ikis akim gazi daha yiiksek kiikiirt icerigine
sahip olup olefinler, diyenler, arsenik ve diger agir metalleri de igerebilmektedir.
Akiskan katalitik pargalayici iinitesinin ¢ikis akim gazi ve rafineri yakit gazi igerigi
genel olarak yiiksek olefin igerigine ve diger zehirleyici unsurlara sahip olmalarindan

dolay1 dogrudan kullanimi1 miimkiin olamamaktadir [24].
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Buhar ile reformlama yoOntemiyle hidrojen iiretimi yapilan {initelerin biyiik
boluminde birincil hammadde olarak dogal gaz kullanilmaktadir. Dogal gaz
kuyulardan ¢ikarildiktan sonra yiiksek oranda metan icermektedir. Gazin genel igerigi
%95 CH4, %3.5 Co+, N2, %0.5 CO, ve eser miktarlarda kikiirt bilesiklerin
olugmaktadir [26]. Kaynagindan ¢ikarildiktan sonra 6n aritmadan gecen dogal gaz,
1-30 ppmv civarinda kiikiirt bilesikleri icermektedir. Baz1 bolgelerde ¢ikarilan dogal
gazin igerisine sizintilari tespit etmek amaciyla tetrahidrotiyofen (THT) veya tBuSH
(TBM) eklenebilmektedir. Bunlarin disinda bulunabilecek kiikiirt bilesikleri genel
olarak hidrojen sulfit, merkaptanlar, organik sulfitler ve distlfitler olup tiyofenlere de

cok nadir de olsa rastlanabilmektedir [24].

Hidrojen tretiminde hammadde olarak kullanilan bir diger kaynak ise sivilastirilmis
petrol gazi olan LPG’dir. Genel olarak propan ve biitandan olusan LPG, igerisinde
bulunan katalizor zehirleyici unsurlar1 kaynagindan almaktadir [27]. Rafineri kaynakli
LPG’ler genel olarak katalizor kullanilan iiniteler araciligi ile iiretildiklerinden diisiik
zehirleyici unsurlara sahip olmaktadir. LPG’deki klor, AsHs ve COS miktar
kaynagina ve depolanmasina bagl olarak degismektedir. Olefin igerigi genel olarak
%10’un altinda olup, kiikiirt miktar1 50 ppmv seviyelerinde olabilmektedir. Hidrojen
tiretimi amaciyla kullanilan nafta genel olarak rafineri ¢ikish olup, hidrojenlendirme
tinitelerinden gecip katalizor zehirleyici unsurlardan armndirilmistir. Ham petrol
distilasyon tinitelerinden ¢ikan ham petrol fraksiyonu olan nafta ylksek kikurt, metal,
klor ve olefin igerigine sahiptir. Bu nedenle hidrojen iiretimi i¢in dogrudan kullanimi

pek miimkiin degildir.

On aritma sonrasindaki katalizorlerin korunmasi amaciyla katalizor zehirleyici

unsurlarin minimum miktarlar1 Cizelge 4.1’de gosterilmistir [24].

Proseste hammadde 6n aritma sonrasi dogrudan on-reformlama (mevcut ise) veya
reformlama (initesine beslenmektedir. On-reformlama ve reformlama Unitelerinde
kullanilan katalizorler, 6zellikle kiikiirt, klortir, arsin ve metallere karsi ¢ok hassas bir
yapiya sahip olduklarindan, bu gibi bilesenler ile etkilesimleri halinde kalic1 olarak
zehirlenmekte ve etkinliklerini yitirmektedirler. On-reformlama  Unitesinin
yoklugunda, 6n aritmada tutulamadan besleme akiminda mevcut olabilecek diisiik
miktarlardaki kiikiirt bilesikleri, ana reformlama {initesinde yiiksek sicaklik, basing ve
yiiksek hidrojen kismi basmci etkileri ile mobilize olarak devam edip prosesin

devaminda bulunan HTS iinitesinden de benzer sekilde gegebilmektedir. On aritmada
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tutulayan kiikiirt miktarinin fazla olmasi durumunda, reformla iinitesi katalizor aktif
yiizeylerinde birikme yaparak etkinligini yitirmesine neden olmaktadir. HTS
katalizorleri de benzer sekilde etkilenmekte ve bir miktarin gegmesine proses kosullari
nedeniyle izin vermektedir. Bu katalizor zehirleyici bilesenler, prosesin MTS veya
LTS bulundurmasi durumunda, buralarda katalizor yiizeyinde tutunarak etkinlik
kaybina neden olmaktadir. Bu etkinlik kaybi iist yataklarda baglayarak devam
etmektedir. Eger on aritmadan klor temizlenemis ise, MTS ve LTS katalizorleri
tizerinde ayn sekilde zehirlenmeye neden olarak aktivite kayb1 olusturmaktadir. Klor
aktif metallerin sinterlesmesini hizlandirarak, katalizorler lizerinde olimcil etki
yaratir. Bu nedenle Cizelge 4.1°de belirtildigi iizere, klor miktarinin 5 ppbv’nin altinda
olmas1 gerekmektedir [24]. Besleme akimi saflagtirma kademeleri Sekil 4.3’te

gosterilmektedir.

Cizelge 4.1: Hidrojen Unitesinde katalizor zehirleyici bilesen sinir degerleri.

Zehirleyici Reaktor Maksimum Tercih Edilen
On-Reformlama 0.1 ppmv? <50 ppbv?
Kukurt Esas Reformlama 0.1 ppmv? <50 ppbv?
MTS veya LTS 0.1 ppmv
On-Reformlama 0.1 ppmv? <50 ppbv?
Klor Esas Reformlama 0.1 ppmv? <50 ppbv?
MTS veya LTS 5 ppbv <5 ppbv
On-Reformlama <%2 vol <%1 vol
Olefinler Esas Reformlama <%?2 vol <%1 vol
Arsenik ve On-Reformlama 5 ppbv <5 ppbv
Agir Metaller Esas Reformlama 5 ppbv <5 ppbv
Civa spesifik degil 5 ppbv <1 ppbv

& Limitlerin zorlanmasi ile degerler maksimum 10 ppbv seviyesindedir. Tercih edilen

<10 ppbv olmasidir.
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Sekil 4.3: Besleme akimi saflastirma kademeleri.

Hidrojenlendirme prosesi katalitik reaksiyonlar icermekte olup, organik kukurtli ve
klorlii bilesikleri, H2S ve HCl’ye C-S ve C-Cl baglarim1 kirmak suretiyle
doniistiirmektedir. Bu esnada gergeklesen tipik reaksiyonlar asagida gosterilmektedir

[24]:

CoHsSH + Hy ———————» H,S + CoHe (4.8)
CH3sSSCH3 + 3H, ——————» 2HjS + 2CH, (4.9)
CHsSCHs + 2H; —————— HjS + 2CH, (4.10)
CaHaS + 4Hy ———————> H,S + CaHio (4.11)
CoHsCl+ H, —————— HCI + CHe (4.12)

Bu reaksiyonlar ekzotermik olmakla birlikte, besleme akimi igerisindeki kiikiirt
miktar1 genel olarak 100 ppm degerinin altinda olmasi nedeniyle reaktér boyunca
sicaklik artis1 ¢ok diisiik mertebe olmaktadir. Bu islem icin kullanilan katalizorler

genel olarak CoMo (kobalt molibden) veya NiMo (Nikel molibden) esasli alimiina
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destekli yapilardir. Operasyon kosullar1 katalizor ve besleme bilesimine bagl olarak
300-400 °C sicakliginda ve 25-45 bar basing seviyesindedir. Reaksiyonlar i¢in gerekli
hidrojen miktari, dogal gaz i¢in mol olarak %2 mertebesinde olup nafta i¢in %25’
kadar ¢ikmaktadir. Saflagtirma islemi sirasinda besleme akimi igerigine bagl olarak
bazi yan reaksiyonlar da gergeklesmektedir. Bu reaksiyonlar asagida gosterilmektedir
[24]:

CO2+H, «—> CO+H20 (4.13)
H.S+CO <«— COS +H0 (4.14)
R2C=CR: + H, «— R;HC-CHR: (R=H, Alkil) (4.15)
02 + 2H, «—» 2H0 (4.16)

Yan reaksiyonlar da hidrojen tiikettiginden, besleme akimina bagli olarak hidrojen
akimi miktar1 dogru belirlenmelidir. Aksi takdirde ©6n aritmadan gegebilecek

zehirleyici unsurlar, prosesin devaminda bulunan katalizorleri zehirlemektedir.

Sekil 4.2’deki hidrojenlendirme reaktoriinde gergeklesen reaksiyonlar sonucu olusan
HCl ve H2S, devamindaki kiikiirt giderme reaktorlerinde giderilmektedir. Kiikiirt
giderme reaktorlerinde genel olarak HzS giderme amagli ZnO igerikli adsorbanlar
kullanilmaktadir. HCI’nin bu adsorbanlara ulasmas1 durumunda sinterlesme meydana
gelmekte ve katalizoriin H2S tutma kapasitesinin yok olmasina neden olmaktadir. Bu
nedenle ZnO oncesinde alkali icerikli adsorbanlar kullanilarak, olusan HCI’nin
adsorplanmasi saglanmaktadir. HCI’nin asidik karakteri nedeniyle alkali karakterli
adsorbanlar ile tepkimesi yiiksek bosluk hizlarinda bile ger¢eklesebilmektedir. Bu
durum, asit ve baz karakterli reaksiyonlarin kinetik ve termodinamik olarak

destekleniyor olmasindan kaynaklanmaktadir.
Na3(OH)(COs3) + 3HCI — > 3NaCl + CO2 + 2H20 (4.17)

2NaAlO; + 2HCI ————  2NaCl + Al,O3 + 2H,0 (4.18)
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Klor adsorpsiyonu sonrasi gaz karigimi igerisinde bulunan H»S, kukurt giderme
reaktorlerinde uzaklagtirilmaktadir. Cinko oksit, hidrojen siilfiirle reaksiyona girerek

cinko siilfit ve suyu meydana getirir. Reaksiyon asagida gosterilmektedir:
ZnO + H,S <— ZnS + H0 (4.19)

H2S gideriminde kullanilan ZnO’nun performans: yiizey alani, gozeneklilik ve
yogunluga baglidir. Yiiksek yogunluk, yiiksek adsorpsiyon kapasitesi anlamina gelse
de, buna bagli olan gbzenekli yapidaki azalma daha diisik H2S giderimine neden
olmaktadir. Bu durum, reaksiyonlarin katalizor yatak bolgesinde daha genis alana
yayilmasina neden olur. Belirli bir yogunluk degeri icin gozenekliligin maksimum
tutulmasi, ¢inko oksitin ¢inko stilfiire doniislirken kafes yapisini genisletip gdzenek
tikanmasina neden olmasini engellemesi bakimindan 6nemlidir. Bu kafes genislemesi
nedeniyle tutulan kiikiirt toplami, genellikle teorik degerden daha diisiik olmaktadir
[24]. Proses gazi 6n aritma kismindan gectikten sonra reformlama islemi i¢in hazir

duruma gelmektedir.

Hidrojen Uretim tesislerinde 6n-reformlama Unitesi esas reformlama Gnitesinin hemen
oncesinde yer almaktadir. On-reformlama unitesi, genel olarak modernize edilmis
rafinerilerde kapasite artirmak amaciyla kullanilmaktadir. Modern rafinerilerde ise
hammadde esnekligi ve ilave buhar kullanimimi azaltma amaglh kullanilmaktadir. On-
reformlama Unitesinde, C+2 esasli bilesenler doniisiime ugratilarak metan buhar

karigiminin termodinamik dengeye ulagmasi saglanir [28].

On-reformlama iinitesi katalizoriinde kullanilan aktif faz nikeldir. Bu katalizorler
genellikle yari-indirgenmis pasif durumdadir. Katalizoriin bu yapida olmasi,
katalizoriin yiiklenmesini ve {initenin ilk c¢alismasinin kolay ve hizli sekilde
geceklestirilebilmesini saglamaktadir. Nikel icerigi genel olarak yiliksek olmakla
birlikte %20-50 arasinda degiskenlik gosterebilmektedir. Geri kalan kisim alumina

destek yapilarindan olugsmaktadir.

Reformlama reaksiyonlar1 genel olarak diflizyon engelli oldugundan katalizor tasarimi
yiizey alani, gdzenek boyutu ve gozenek hacmi arasinda optimum dengeyi olusturacak
sekilde yapilmalidir. Genis ylizey alani daha kiigiik pelet kullanimi ile elde
edilebilirken, reaktdr boyunca yiiksek basing kaybina neden olmaktadir. Bu nedenle

yiiksek bosluga sahip katalizorler, katalizor iiretici firmalar tarafindan gelistirilmistir
[24].
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On-reformlama Unitesindeki katalizorlerin 6mrini genel olarak (¢ deaktivasyon
mekanizmasindan birisi belirlemektedir. Bunlar zehirlenme, termal sinterlesme ve
karbon birikmesidir (katalizor yiizeyinde koklasma). Katalizor Omiir siiresinde
kullanilan hammaddenin énemi de oldukca fazladir. On aritmada besleme akimiin
yeterli diizeyde saflastirilmasi zehirlenme etkisini azaltsa da, kullanilan besleme
akiminin tiirdi sicaklik profilini etkilediginden sinterlesme ve koklasma olaylarim
etkilemektedir. Ornegin besleme hammaddesi olarak daha hafif olan dogal gaz
kullanilmasit durumunda, metanin reformlanmasi baskin olmakta ve reaksiyonlarin
toplami1 endotermik karaktere sahip olmaktadir. Ancak daha agir olan LPG veya nafta
beslenmesi durumunda, katalizor yataginin iist kisminda yine endotermik buhar ile
reformlama reaksiyonlar1 baskin olmakta ve katalizor yatagi boyunca karbon oksit ve
hidrojen miktar1 artisina bagli olarak metanlasma reaksiyonlar1 devreye girmek

suretiyle reaksiyonlarin toplam karakterini ekzotermik yapiya biiriindiirmektedir.

Sekil 4.4°de dogal gaz ve nafta beslemesine bagli olarak katalizor yatagi boyunca

sicaklik profili gosterilmektedir [24].

Sicakhk
Sicakhk

Katalizér Yatak Derinligi Katalizér Yatak Derinligi
(a) (b)

Sekil 4.4: On-Reformlama sicaklik profili (a) Dogal Gaz, (b) Nafta beslemeleri.

Reformlama reaktorii klasik bir hidrojen tiretim tinitesindeki diger reaktorlerden farkl
olarak borular igeren bir firin seklindedir. Bu borular katalizorleri igermekte olup,
icerisinden gegen akim dis kisimdaki alevden 1s1y1 alarak reaksiyonlarin ilerlemesini
saglamaktadir. Firin igerisinde ¢ok sayida boru ve briilor bulanabilmektedir.

Reformlama Unitesi tasariminda temel oneme sahip birka¢ nokta bulunmaktadir.
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Bunlar; reformlama iinite geometrisi ve sayisi, briildrlerden tiiplere aktarilan 1s1
miktar1 ve katalizor tasarimi (aktivitesi, fiziksel 6zellikleri, vs.). Tiiplerin geometrisi
ise performansi etkileyen bir diger anahtar parametredir. Buna karar verilirken tiip
uzunlugu, besleme akimi, reformlama tinitesi 1s1l yiikii, tiip sayis1 ve ¢api, ortalama 1s1
akist ve bosluk hizi dikkatle incelenmelidir. Reformlama iinitesinin igerdigi tiip
sayisini arttirmak yerine tiip uzunlugunu arttirmak genel olarak daha ekonomik bir
secim olmaktadir. Artan tiip sayisi reformlama {initesi giris ve ¢ikis manifold
yapilarinda karmasiklik yaratmakta olup, tiip uzunlugunun artisi ise tiipler i¢in egilme
ve katalizor yatagr boyunca basing diisiislinii beraberinde getirebilmektedir. Tiip
capinin arttirtlmasi, tiip et kalinliginin artmasma neden olmakta bu durum da ilk

yatirim maliyetini arttirmaktadir [25].

Tasarim veya kurulum asamasinda yapilacak bir hata, operasyon sirasinda borularda
fazla 1sinma nedeni ile yipranmalara veya soguk kalma nedeni ile reaksiyonlarin tam
olarak gerceklesememesine neden olabilmektedir. Ayni sekilde kullanilan katalizoriin
homojen olarak yiiklenip borularda ayni basing diisiisliniin olugsmasi, besleme akiminin
borulara esit dagilmasi icin gereklidir [24]. Ik verimli olarak calisabilen buhar ile
metanin reformlama isleminin gercgeklestirildigi reformlama {initesi, 1937 yilinda
gelistirilmis olup genis 6lgekli olarak Kuzey Amerika’da ikinci diinya savasi sirasinda
kullanilmistir. Kullanimin bagladig ilk yillarda operasyon basinci, atmosferik basing
civarinda olmustur. Hidrojen ihtiyac1 arttik¢a tiiplerde kullanilacak alasim

gelistirmeleri hizlanarak daha yliksek basingta ¢alismak miimkiin hale gelmistir [28].

Gunumuzde metalurjik gelismeler sayesinde reformlama tinitelerinde kullanilan tiipler
ile 40 bar basingta ve 920°C proses gazi sicaklifinda c¢alismak miimkiin
olabilmektedir. Yakma gaz1 sicakligi 1100°C’ye kadar ulasabilmekte olup, firinin
radyan bolgesinde basing giivenlik agisindan genel olarak negatif olarak tutulmaktadir.
Reformlama iinitesinde tasarima bagli olarak tiip sayisi 3 ile 900 arasinda degiskenlik
gosterebilmektedir. Ancak rafinerilerde bulunan hidrojen tniteleri genellikle 50-250

tiip sayisina sahiptir.

Reformlama unitesi, briilorlerin yerlesimine bagli olarak farkli tasarimlara sahip
olabilmektedir. Briilérler firin icerisinde iist kisimda konumlanabilmektedir. Bu
durumda reformlama tiinitesi, yukaridan yanmali reformer seklinde adlandirilmaktadir.
Ayni sekilde briilorler yan kisimda konumlanabilmektedir. Bunlar, teras duvarli veya

yandan yakimli reformer olarak adlandirilir. Briilorlerin altta olmas1 durumunda alttan
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yanmali reformer seklinde adlandirilmaktadir. Bu reformlama iinitesi tasarimlarinin
herbiri kendi igerisinde muhtelif avantajlara sahiptir. Bu karar genellikle Unite
tasarimini yapan lisans sahibi ve yaptiran firmanin ihtiyag ve tercihlerine bagl olarak
alinmaktadir [24]. Sekil 4.5’te bu reformlama {inite tiplerinin basit gdsterimi
bulunmaktadir [27]. Sekil 4.6 ve 4.7°de sirasiyla yukaridan yanmali ve teras duvali

reformlama tinitelerinin ayrintili gésterimi goriilmektedir [28].
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Sekil 4.5: Farkli reformlama {initesi tasarimlarinin basit gosterimi (a) alttan yanmali
reformer, (b) listten yanmali reformer, (c) teras duvarli reformer, (d) yandan yanmali

reformer.
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Sekil 4.6: Yukaridan yanmali reformlama tinitesinin ayrintili gosterimi [28].
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Sekil 4.7: Teras duvar reformlama Unitesinin gdsterimi [28].

Modern rafinerilerde reformlama {initesinde kullanilan yakitin bir kism1 PSA ¢ikis
akimi gazindan saglanmaktadir. Reformlama tipleri i¢in genel kiyaslama yapmak
gerekirse, yukaridan yanmali reformlama {initelerinde tiipiin alt kismi icin yiliksek 1s1
akis1 elde edilebilmektedir. Ayn1 zamanda birkag briilor yakilarak genel anlamda
homojen sicaklik dagilimi olusturulabilmektedir. Alttan yanmali reformlama
tinitelerinde 1s1 dagilimi tiip genelinde sabit 1s1 akisina sahip olacak sekilde davranim
gosterir. Tasarim ters akis prensibi ile calistigindan, ¢ikista yiiksek metal sicakliklari
gorilmektedir. Teras duvarli reformlama {initesi genel olarak daha diisiik metal

sicakliklarina neden olmaktadir. Yandan yanmali reformlama {initesinde ise tiiplerde

1s1 dagilimi daha kolay kontrol edilebilmektedir [24, 25, 28].

Tipik bir reformlama iinitesinde operasyon kosullari besleme akimina ve kullanilan
katalizore bagli olarak degismekte ise de besleme akimi giris sicakligr 450-650°C
arasinda olup, ¢ikis sicakligi ise 700-950°C arasinda olmakta ve sistem basinci ise 40
bar degerine kadar ¢ikabilmektedir. Reformlama iinitesinde kullanilan yakitin yaklasik

olarak %50’si tiiplerde reaksiyon amagli iletilip kullanilmaktadir. Geri kalan %50°1ik

36



kisim sicak baca gazi seklinde, {inite ¢ikisinda konumlanmais olan atik 1s1 geri kazanim
sistemlerinde (besleme akimi 1sitma, On-reformlama iinitesi besleme akimini 1sitma,
buhar 1sitma vs.) kullanilmaktadir. Bu sekilde toplam termal verim %95 civarina

ulasabilmektedir [25].

Reformlama {iinitesinde gerceklesen reaksiyonlar1 etkileyen parametrelerin en
onemlilerden birisi H:C oranidir. Bu oran ne kadar yiiksek olur ise olusan
karbondioksit de o 6l¢iide diisiik olmaktadir. Metan i¢in bu oran 4 oldugunda en diisiik
CO2 emisyonunu olusturmakta olup, bu deger 7 kg CO2/kg H2 mertebesindedir.
Reaksiyonlarin olusumu kontrolii termodinamige baghidir ve yiiksek endotermik
karakterli reaksiyonlar oldugundan diisiik sicakliklarda denge metan tarafina dogru
kaymaktadir [9]. Prosesi etkileyen bir diger parametre olan buhar : hidrokarbon oran:
kullanilan besleme akimina, prosesin tasarimina ve katalizor se¢imine baglidir. Daha
hafif besleme olan dogal gaz i¢in bu oran 2-3 arasinda degiskenlik gosterirken, daha
agir hidrokarbonlarda 3-5 arasinda degisebilmektedir. Agir hidrokarbonlar1 isleyen
unitelerde On-reformlama {initesinin bulunmasi, bu agir hidrokarbonlarin 6n-
reformlama ile metana donistiiriilmesi anlamina geldiginden, esas reformlama
untesinde buhar : hidrokarbon orani dogal gaz igin kullanilan oranla ayni olmaktadir.
Ancak bu durumda on-reformlama Unitesinde ylksek buhar : hidrokarbon orani
kullanilmaktadir [24].

Reformlama {initesinde kullanilan katalizorler, aktif faz olarak nikelin kullanilip
uygun bir destek yapisi (Al203, MgAI20s ve ZrO) iizerine konumlandirildigt
yapilardir. Aktif yap1 olarak kobalt veya diger soy metaller de kullanilabilmektedir.
Ancak fiyat smirlandirmalari, bu metallerin endiistriyel Olgekte kullanimini
engellemektedir. Katalizoriin aktifligini, kullanilan metal destek yapisinin ylizey alani

ve bu yapinin yiiksek sicakliga karsi dayanimi belirlemektedir [9].

Katalizorlerde kullanilan genel destek yapilari alfa alumina veya kalsiyum ve
magnezyum aluminatlardir. Bu yapilar, kompleks sekillere sikistirilarak bir forma
getirilmekte ve yiliksek sicakliklarda kalsine edilmektedir. Nikel yapilar bu
kalsinasyon isleminden Once yapiya eklenerek sabit hale getirilmektedir. Nikel
indirgenmis halde aktif oldugundan, katalizor yiliklemesinden sonra operasyon oncesi
indirgenme islemine gereksinim duymaktadir. Bu islemin kolaylig1 genellikle destek

yapisina bagli olmaktadir [24].
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Katalizorin omrd ile ilgili 6nemli etkenlerden birisi de katalizor yizeyindeki
koklagsmadir. Bu nedenle katalizor tasarimi karbon birikmesini minimum seviyede
tutacak, karbon gazlastirma mekanizmasini maksimize edecek sekilde yapilmalidir.
Termal parcalanma reaksiyonlari, lewis asit uclar1 tarafindan gerceklestirilirken
karbon gazlagtirma alkali uclar (ylizeyin OH" ile kaplanmasiyla orantilidir) tarafindan
gerceklestirilmektedir. Bu nedenle katalizoriin alkali yapisinin yiikseltilmesi (6zellikle
koklagma riskinin oldugu tiip giris bolgelerinde) gerekebilmektedir. Bu amaclarla
kalsiyum ve magnezyumun yani sira potasyum da katalizoriin alkali yapisini arttirmak
icin kullanilmaktadir. Ozellikle agir hidrokarbon sarjlarinda potasyumun kullaniimasi
etkili olmaktadir. Potasyum, katalizor yiizeyinde yiiksek mobiliteye sahiptir. Kalsilit
(K20.Al203.Si0») gibi kompleks yapilar, reaksiyon kosullarinda yavasca doniiserek
yapisindaki potasyumu birakir ve karbon gazlastirmayi tetikler. Potasyum icerikli bu
katalizorler, genellikle tiip giris kisimlarinda konumlandirilmak  iizere
tasarlanmaktadir. Bu bolgede koklasma riski daha fazla olmaktadir. Tiip ¢ikisi daha
yiiksek sicakliklarda calistirilsa da, bu bolgede reaksiyonlar biiyiik o6lciide
tamamlanmis olup hidrojen oraninin yiliksek olmasi gibi nedenlerle koklasma riski

duistiktiir [29].

Reformlama iinitesi katalizor sekli linite igerisindeki diger katalizorlerden genelde
farklidir. Kullanilan katalizor sekli biiyiik 6neme sahiptir. 1980’lerde farkli kompleks
katalizor sekillleri katalizor destek oOzellikleri, 1s1 transfer ozellikleri ve basing
diistislinii  iyilestirme amagli gelistirilmistir. Sekil 4.8’de farkli sekillerdeki

katalizorlerin aktiflik ve olusturduklari basing diististi gosterilmektedir [24].
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Sekil 4.8: Farkli sekillerdeki metan reformlama katalizorlerinin karsilastirilmasi. Q,

standart dort delikli; X, ¢ok biiyiik; G, biiylik; M, mini; S, kisa; P, ¢cok kisa.

Grafikte gosterilen her bir sekil, farkli basing diisiisiine karsilik farkli bir aktiflik

sunarak prosese 0zgii optimizasyonlar saglamaktadir.

Daha once de bahsedildigi lizere katalizor yiikleme yapildiktan sonra aktif hale
gelebilmesi i¢in indirgenmeye ihtiya¢ duymaktadir. Bu aktifleme islemi hidrojen veya
dogal gaz kullanilarak yapilmaktadir. Islem tamamlandiktan sonra proses operasyon
kosullarima getirilerek kullanilabilir hale gelmektedir. Giris sicakligi 450-600°C
araligina cekilip ¢ikis sicakligi operasyona bagli 920°C’ye kadar ¢ikabilmektedir.
Reformlama (nitesi performansi, ¢ikis kompozisyonundaki metan miktar: (metan slip)
olarak adlandirilan ¢ikis akimindaki metan miktar ile belirlenmektedir. Metan slip
genel olarak katalizér se¢imine, kullanilan hammaddeye ve buhar : hidrokarbon
oranina bagli olsa da, dikkate alinan esas dlgiit sabit sartlar altinda sicaklik ve metan

slip iliskisidir [24].

Reformlama {initesi sonrasinda c¢ikis akimi, su gazi gec¢is reaksiyonlarinin
gerceklestigi  iiniteye beslenmektedir. Bu kisimda genel olarak iki reaktor

bulunabilmektedir. Bunlar HTS yliksek sicaklik doniisiim reaktorii ve LTS diisiik

39



sicaklik doniisim reaktorleridir. Reformlama {initesini terk eden buhar, metan,
hidrojen, karbondioksit ve karbonmonoksit karisimi, 350°C’ye sogutularak HTS
reaktorii i¢in hazir hale getirilir. Demir oksit esasli katalizorler (duruma gore katalizor
%8-12 Cr203 icerebilmektedir) bulunan reaktorde (4.20) nolu denge reaksiyonu
tizerinden karbonmonoksit karbondioksit’e doniistiiriiliir ve bu sirada hidrojen iiretimi
gerceklesir. Bu reaksiyon ekzotermik oldugundan, reaktdr cikig sicakligi 400-
500°C’ye mertebesine kadar yiikselmektedir. Bu sicakliklarda reaksiyon

tamamlanmamis olup, CO igerigi %3 seviyelerinde olmaktadir.
CO+HO «» CO2+Hz AH9sk=-41.2 kJ/mol (4.20)

HTS’den ¢ikan gaz karisimi, 200°C’ye sogutularak LTS reaktoriine beslenir. Bu
reaktor genel olarak Cu-Zn veya Cu-Zn-Al esash Kkatalizorler igermektedir. Bu
katalizorler %3 olan CO igerigini %0.05-0.5 araligina getirmek suretiyle %95-99
arasinda bir doniligiimiin saglanmasina imkan vermektedir. LTS reaktoriine beslenen
gaz akimi igerisinde bulunan HzS miktarinin 0.5 ppm’i gegmemesi gerekir [26]. Sekil
4.9°da HTS ve LTS icin gerceklesen reaksiyonlarin denge hatti, sicaklik ve ¢ikistaki
CO miktar ile iliskisi gosterilmektedir.

Operasyon
Cizgisi

HTS

Denge

Ara kademe sogutma Clzgisi

Cikis CO

LTS

Sicakhik

Sekil 4.9: Iki kademede gerceklesen su gazi reaksiyonu doniisiimii.

Bazi durumlarda hidrojen iiretim tinitelerinde HTS ve LTS yerine sadece bir reaktor

kullanilmaktadir. MTS olarak adlandirilan ve orta sicakliklarda gerceklesen
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reaksiyonlar ile CO igerigi %0.5-1.5 araligma diisiiriilebilmektedir. Genel ¢alisma

sicaklik araligi 210-350°C’dir.

HTS, MTS ve LTS katalizorleri reformlama ve 6n-reformlama tnitesi katalizorleri
gibi pasif fazda reaktorlere yiklenir ve aktif hale gelebilmeleri icin indirgenme
prosesine maruz birakilir. Bu proses genellikle reformlama iinitesi indirgenme prosesi
ile aynm1 zamanda gergeklesir. HTS icin indirgenme silirecinde buhar ihtiyact
bulunabilmektedir. MTS ve LTS i¢in inert bir gaz igerisinde (azot veya dogal gaz)

diisiik ve kontrollii miktarda hidrojen bulunmasi yeterli olmaktadir.

Bu reaktorlerin operasyon siregleri MTS ve LTS igin benzer olup HTS igin durum
farklidir. Sekil 4.10 ve 4.11’de zaman igerisinde katalizor yataklarindaki sicaklik
profilinin degisimi gosterilmektedir [24]. Grafiklerden gorilecegi ilizere zaman
gectikce HTS katalizor yataginda sicaklik profilleri benzer olmakla birlikte, sicaklik
degerlerinde artis meydana gelmektedir. Ancak LTS i¢in bu durum sicaklik profilinin

ayni kalip yatak boyunca kayma yasanmasi seklinde davranim gostermektedir.

Sicaklik
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Yatak Boyu

Sekil 4.10: HTS katalizor yatagi boyunca sicaklik profili.
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Sekil 4.11: LTS katalizor yatagi boyunca sicaklik profili.

LTS ve MTS reaktorleri i¢in sicaklik profilleri benzer olup MTS i¢in CO doniisiimii
daha yiiksek oldugundan sicaklik artis1 da daha yuksektir. LTS ve MTS reaktorlerinde
CO doniisiimii sirasinda yan reaksiyonlar nedeniyle metanol olusabilmektedir. Olusan
metanol proses buhari igerisinde sisteme tekrar gonderildiginden, safsizlik olarak
sisteme dahil olmaktadir. Olusan metanol miktar1 sicakligin yiikselmesi ile
artmaktadir. Ayrica yiiksek CO miktari, diisiik buhar : karbon orani ve diisiik bosluk
hiz1 da metanol miktarinda artisa neden olmaktadir. Alkalilerle desteklenmis LTS ve
MTS Kkatalizorleri metanol olusumunu %10’a kadar azaltilabilmektedir [24]. HTS,
MTS ve LTS reaktorleri sonrasinda olusan gaz karisimindan saf hidrojen elde
edebilmek i¢in genelde iki farkli proses kullanilabilmektedir. Birincisi basing saliniml
adsorpsiyondur (PSA). Bu proseste ihtiyaca bagl olarak HTS sonrasi veya MTS
sonrasinda proses gazi sogutularak c¢evre sicakligina kadar diisiiriiliir ve igerisindeki
buhardan arindirilir. Bu sekilde PSA sistemine beslenen gaz akimindan, %99.99
saflikta hidrojen elde edilmektedir. Ikinci segenekte ise HTS ve LTS sonrasi proses
gazi ¢evre sicaklifina sogutularak monoetanolamin’in kullanildig1 gaz temizleyiciye
gonderilir ve burada safsizliklarindan biiyiik oranda arindirilir. Geri kalan karbon oksit
kalintilar1 katalitik metanlagtirma reaksiyonlar1 ile giderilir. Bu sekilde %97-99
saflikta hidrojen elde edilebilemektedir [26].
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5. METODOLOJi

Bu baglikta ASPEN HYSYS dUzerinden kurgulanan hidrojen Gretim prosesinin

detaylar1 ve kullanilacak besleme akimi 6zellikleri tanimlanmistir.

5.1 Hidrojen Uretim Prosesinin Genel Tanim

Klasik bir buhar ile reformlama yontemiyle hidrojen tretimi prosesindeki tniteleri

gosteren genel bir akis diyagrami, Sekil 5.1°de gosterilmektedir.

On Anitma Pre-reformer  Reformer MTS PSA

Buhar Cikisi

Besleme

{Baca Gazi__ o

Yanma Havasi :@—4 £

Kazan Besleme Suyu E—

Yakit —_— -

Sekil 5.1: Buhar ile reformlama yontemiyle hidrojen tiretimi akis diyagrama.

Prosesteki esas reformlama Unitesine girmeden 6nceki tiim besleme akimlari, esas
refomlama iinitesi baca gazi veya reformlama iinitesi ¢ikisindaki sicak proses gazi
1sisindan  yararlandirilmak suretiyle on 1sitilmaktadir. On-reformlama nitesinde,
besleme akiminda mevcut olan Cz+ hidrokarbon yapilari metan, karbonmonoksit ve
karbondioksit’e doniistiiriilerek esas reformlama {initesine beslenmeye hazir hale
getirilir. Esas reformlama tinitesine beslenen akim burada bulunan tiiplerde buhar ile
reformlama reaksiyonlariyla hidrojen, karbon oksitler, buhar ve metan karigimina
dontstiiriiliir. Reformlama tinitesi ¢ikisinda asir1 1sinmis olan proses gazi, sistemde
bulunan MTS reaktoriine beslenmeden Once sogutulmak suretiyle buhar iiretimi
gerceklestirilir.  Yeterince sogutulan proses gazi, MTS reaktoriine beslenerek
yapisinda bulunan karbonmonoksit’in buhar ile doniisiimii tamamlanir. Bu doniisiim
sirasinda ilave hidrojen tretimi ger¢eklesmekte ve karbonmonoksit doniisiimii

tamamlanmaktadir. MTS reaktorii ¢ikis akiminda bulunan buharin giderilmesi
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amactyla sogutma islemleri gerceklestirilir. Sogutma islemleri ile sicaklig diistiriilen
ve igerisindeki buhardan arindirilan proses gazi, PSA sistemine beslenmek suretiyle
saflagtirthir. Bu sekilde %99.99 saflikta hidrojen iiretimi gerceklestirilmektedir.
Hidrojen igerigi onemli 6l¢giide diisiik olan PSA ¢ikis akimi (hidrojen, karbondioksit,
karbonmonoksit ve metan karisimi pdr¢ gaz olarak adlandirilmakta oldugundan
ilerleyen kisimlarda ilgili yerlerde bu isimle kullanilacaktir), esas reformlama {initesi
briilérlerine gonderilerek yakilmaktadir. Bu gazin sagladig: 1sil deger ile toplamda

kullanilacak yakittan tasarruf edilmis olmaktadir.

5.2 Sistem Parametrelerinin Belirlenmesi

Buhar ile reformlama yontemiyle hidrojen iiretilen tinitelerde, kullanilan hidrokarbon
tipine bagl olarak farkli buhar oranlar1 kullanilmaktadir. Bu tez kapsaminda
hammadde olarak dogal gaz, LPG ve hafif nafta’nin hidrojen tiretiminde kullanilmasi
hedeflenmistir. Bu hammaddelerden dogal gaz haricindekilerin hidrokarbon karigimi
olmalar1 nedeniyle, buhar ile reformlama reaksiyonlari siirekli olarak tanimlayip
buhar:hidrokarbon oraninin ayarlanmasi siirdiiriilebilir olamamaktadir. Bu nedenle bu
initelerde uygulanan kontrol parametresi, kullanilan buhar:hidrokarbon kiitlesel orani
seklinde olmaktadir. Bu oran, tinitelerde dogal gaz i¢in 2.5-3.0, LPG i¢in 3.0-4.0 ve
nafta icin ise 3.5-4.5 araliginda degisim gostermektedir.

Bu tez cercevesinde esas hedeflerden birisi 14500 kg/h debi ile hidrojen Gretmek
oldugundan (%99.99 saflikta) ve bu hidrojen {iretimi i¢in de farkli hidrokarbon
kaynaklariin buhar ile reforme edilmesi yaklasimi ile liretimin gerceklestirilmesi
planlandigindan, sonraki parametre degisimlerinin olasi hedefleri ne sekilde
degistirdigini ortaya koyup analiz edebilmek amaciyla, dncelikle farkli hidrokarbon
yapilarinin pratik uygulamalarinda kullanilan sabit buhar:hidrokarbon oranlar esas
alinarak hidrokarbon besleme miktarlar1 belirlenmistir. Bu oran dogal gaz i¢in 2.25,
LPG ve nafta i¢in ise 3 olacak sekilde kullanilmistir. Bu asamada belirli bir yakit
besleme miktarinin elde edilmesi hedeflenmis oldugundan (sonraki incelemelerde
hidrokarbon cinsine goére bu degerler sabit tutulacaktir), hidrojen iiretim hedefini
onemli Olciide etkileyen bir diger parametre olan esas reformlama {initesi ¢ikis
sicakligl da 910°C olarak se¢ilmistir. Bu parametreler ile hidrokarbon besleme akimi
miktarlar1 belirlendikten sonra, hidrokarbon cinsine de bagli olarak buhar:hidrokarbon

oraninin ve reformlama tinitesi sicakligindaki degisimlerin hidrojen iiretimine etkileri,
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belirli bir sistematik gergevesinde incelenecek, bu parametre degisikliklerinin hidrojen
tiretimine ve maliyetine etkileri ortaya konulup, olasi en optimum isletme kosullar
belirlenecektir. Biitiin hesaplamalar ASPEN HYSYS {izerinden yapilacak olup

kullanilan maliyet degerleri 2019 Temmuz-Aralik aras1 aylarin Tiirkiye ortalamasidir.

5.3 Aspen HYSYS Simiilasyonunun Olusturulmasi

Dogal gaz, LPG ve hafif naftanin buhar ile reformlanmasi prosesi ile hidrojen
iiretiminin incelenecegi {nite tasarimi, Aspen HYSYS kullanilmak suretiyle
gerceklestirilecektir. Proseste kullanilacak denge reaktdrleri, Gibbs serbest enerji
minimizasyonu esasli ¢calismakta olup, reaksiyonlarin denge durumundaki sonuglarini
bu esasa gore ¢ozimlemek suretiyle ortaya koymaktadir. Daha once de belirtildigi
tizere, klasik bir buhar ile reformlama yontemiyle hidrojen iiretim tesisinde 6n aritma
sistemi, 6n-reformlama Unitesi, esas reformlama Unitesi, HTS-LTS veya MTS ve PSA
sistemi bulunmaktadir. Hidrojen tretimine etkisinin diger iinitelere gore fazla
olmamasi nedeniyle, esas simiilasyon kurgusunda 6n aritma kismi ¢ikarilmistir. Sekil
5.2’de Aspen simiilasyon kurgusu, tiim tinitelerin birbirine baglantilar1 yapilmis olarak
entegre bir sekilde gosterilmektedir. On-reformlama oncesindeki 6n aritmada
eklenmesi gereken hidrojen ve sonrasinda eklenecek olan buhar ile birlesen besleme
akimi, E-102 olarak gosterilen 1s1 degistiriciye girmektedir. Bu akimin ¢ikis sicakligi
“Process Input” kisminda kullanici tarafindan on-reformlama initesi igin giris
sicakligi olarak sisteme girilmektedir. Bu sekilde bu 1s1 degistiricide besleme akiminin
1sitilmast igin gereken 1s1 miktar1 hesaplanmais, “Steam Production” kismi i¢in gereken
151 miktar1 belirlenmistir. On-reformlama unitesi, tim prosesten cikarilmak suretiyle
de simiilasyon gerceklestirilebilmektedir. On-reformlama iinitesi sonrasindaki E-100
1s1 degistiricisi (E-102 ile benzer prensiple ¢aligmaktadir), esas reformlama iinitesi
giris sicakligmi kontrol etmek suretiyle, gereken 1s1 miktarini belirlemektedir.
Reformlama tinitesindeki reaksiyonlar i¢in gerekli 1s1 miktari, 101-Q tarafindan ADJ-
2 ile kontrol edilmek suretiyle saglanmaktadir. “F-101 Combustion” olarak belirtilen
Gibbs reaktorii, esas reformlama {initesi reaksiyonlarin gerceklestigi bolgedir. Bu
kisim, reformlama tinitesi ¢ikis sicakligi ve reaksiyon 1sisinin temin edilebilmesi i¢in
gereken ilave yakit ve PSA’dan gelen porg gaz ile calismaktadir. PSA’dan gelen porg
gaz reformlama tiinitesinde yakit olarak kullanilmaktadir. Gaz yakit ve poOr¢ gaz

yakildiktan sonra olusan baca gazi sirastyla E-103, E-104 ve E112°den gegerek
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150°C’ye sogutulmaktadir. Simiilasyonda sicak proses ve baca gazlarinin
sogutulmasiyla elde edilen enerji toplanmaktadir. Ayni1 sekilde 1sitilmast gereken
akimlar i¢in de gereken enerji toplanarak farki alinmaktadir. Elde edilen sonug buhar
tiretimi i¢in kullanilarak iretilebilecek buhar akimi hesaplanmaktadir. Yeterince
sogutulan gaz akimi, MTS reaktoriine gonderilmekte ve burada proses gazi igerisinde
bulunan karbonmonoksit, buhar ile reaksiyona girerek karbondioksit ve hidrojene
dontstiiriilmektedir. Proses gazi, MTS reaktorii sonrasinda sogutularak once sicak
ayirma Unitesine (separatdr) gonderilir. Burada yapisindaki suyun bir kismi
uzaklagtirllir. Daha sonra tekrar sogutularak, soguk separatére gonderilir ve
yapisindaki su igeriginden tamamen arindirilir. Bu sekilde elde edilen karbon oksit,
metan ve hidrojen karisimi PSA’ya beslenmek suretiyle, %99.99 saflikta hidrojen gazi
elde edilirken, PSA Unitesini terk eden por¢ gaz, esas reformlama tinitesinde yakilmak
lizere geri beslenir. Biitlin reaksiyonlar i¢in gereken buhar miktari, hidrojen tiretim
unitesi igerisinde Uretilmektedir. Sistem icerisinde buhar fazla miktarda
kullanildigindan, MTS sonrasindaki ¢ikis akiminda bol miktarda su buhar
bulunmaktadir. Gaz karigimi igerisinde bulunan su buhari, giderilmek amaciyla
sirasiyla sicak ve soguk ayiricilara gonderilmektedir. Bu ayiricilar gaz karisimi
icerisinden su buharinin yogunlastirilmis bicimde alinmasini saglamaktadir.
Yogunlastirilan su dearatore gonderilir. Burada diisiik basingli buhar kullanilarak
yogunlastirilmis su igerisinde ¢6ziinmiis gazlarin (O2, CO, CO2, CHa, vb.) giderilmesi
saglanir. Bu amagcla kullanilan buhar miktar1 dearatore beslenen yogunlastirilmis su
miktara baghdir. Ancak kullanilan diisiik basin¢li buhar miktarinin sisteme etkisi
maliyet disinda olmadigindan sabit kabul edilmistir. Unitede tretilen buhar icin gerekli
kazan besleme su miktar1 bu sekilde belirlenmektedir. Uniteden ¢ikan atik 1s1
miktarinin ¢ok fazla olmasi ve buhar ihtiyacinin da yiiksek olmasi nedenleriyle,
proseste temiz buhar tiretimi de gergeklestirilmektedir. Bu amagla kazan besleme suyu
kullanilmaktadir. Bu sekilde proses buharina ek olarak temiz buhar tiretilip, sistemdeki
ihtiyac karsilanmakta ve ihtiyag fazlasi da rafineride diger initelerde kullanilmak

Uzere buhar hederine beslenmektedir.
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Boliim 5.2°de vurgulanan proses hedefleri ve buna ulagmak {izere hidrokarbon

besleme miktarinin belirlenmesinde secilmis olan proses parametreleri ile elde edilen

sonuglar, Cizelge 5.1°de gosterilmektedir.

Cizelge 5.1: Buhar ile reformlama prosesinde kullanilacak hidrokarbon miktarinin

belirlenmesindeki simiilasyon degerleri.

Unite Giris/Cikis Ozellikleri Birim Deger
H, Uretim Miktari ka/h 14500
Buhar : Hidrokarbon Orani - 2.25% 2.8 3¢
Yakma Unitelerinde Kullanilan Yakit Miktart kg/h 88122 11637.3° 13033¢
On-Reformlama Giris Sicaklig °C 455
On-Reformlama Cikis Sicaklig °C 418.4%, 496.7°, 498°
On- Reformlama Giris Basinci bar 32.952, 35.790¢
On- Reformlama Cikis Basinct bar 32.07%, 34.13"¢
Reformlama Giris Sicakligi °C 5802, 615°¢
Reformlama Cikis Sicakligi °C 910
Reformlama Giris Basinci bar 31.582, 33.44P¢
Reformer Cikig Basinci bar 29.22% 30.11°¢
Reformlama Baca Cikis Sicakligi °C 150
Reformlama Buhar Besleme kg/h 58007, 17313°¢
MTS Giris Sicakligt °C 200
MTS Cikis Sicakligt °C 323.8%, 3330¢
MTS Giris Basinci bar 28.643, 29.22b¢
MTS Cikis Basinci bar 28.242, 28.64°¢
Proses Buhar Sicaklig °C 2952, 312b¢
Proses Buhar Basinci bar 36
Temiz Buhar Sicaklig °C 380
Temiz Buhar Basinci bar 41.2
Saf H; Sicakligi °C 45
Por¢ Gaz Sicakligt °C 45
Yakma Havas1 Sicaklig1 °C 259
Kazan Besleme Suyu Sicakligi °C 937, 96°¢
PSA H; Etkinligi 0.90
PSA Girig Sicaklig °C 40
PSA Giris Basinci bar 27.6
H> Safligi % 99.99
Hidrokarbon besleme akimi kg/h 450002, 46220°, 46070°

3: Dogal gaz ; °: LPG ; ¢ : Hafif nafta
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Cizelge 5.1°deki son satirdaki hesaplanmis olan hidrokarbon besleme akimi1 degerleri,
bundan sonraki incelemelerde sabit tutulmak suretiyle gerekli proses analizleri, sonug

ve yorumlar1 bu temel iizerinden ortaya konulacaktir.

Daha sonraki bdliimlerde yapilacak olan maliyet analizlerinin ne sekilde
gerceklestirilmis oldugunun anlagilmasi adina, burada Cizelge 5.1°deki verilerin elde
edilis bilgileri iizerinden bir 6rnek ¢aligma ortaya konulacaktir. Boliim 6’da sunulacak
bu tirden bilgiler burada bahsedilecek aciklamalar esashi ortaya konulmus veriler
olacaktir.

H> iiretimi maliyet/yarar analizinde esas olarak disaridan tiim prosese aktarilan
girdilerin miktarlar1 (hidrokarbon, yakma iinitelerindeki harcanan yakit, proseste
kullanilan diisiik basingli su buhari, kazan suyu besleme miktar1) ve bunlara ait daha
once belirtilen giincel fiyatlar (USD cinsinden) ile ¢arpimlari toplami, toplam girdi
maliyeti; proseste iretilip rafinerinin ilgili baska yerlerinde kullanilmak iizere
gonderilen temiz buhar miktarinin giincel fiyati ile carpimi da prosesin iirettigi ¢ikti
tutar1 olarak dikkate alinarak, Hz tiretimi ile ilgili toplam harcama tutar1 USD/saat
birimi esasli ortaya konulmustur. Bu bilgi ve proseste liretilen H, miktar1 dikkate
alarak da, degisen parameterlerin karsilagtirilmasinda kullanilmak {izere, toplam
maliyetin (USD/saat) Uretilen H> miktarina (kg/saat) boliinmesi ile ortaya g¢ikan
USD/kg H: seklindeki veri, H2 maliyeti olarak hesaplanmis ve tablolarda sunulmustur.
Cizelge 5.2°de hidrokarbon miktarinin belirlenmesi esasli ortaya ¢ikmis olan verilerin
maliyet analizi gosterilmektedir. Tablodaki veriler igerisinde biiyiik degere sahip olan

sayilar, tam say1 esasli gosterilmistir.
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Cizelge 5.2: Hidrokarbon miktar1 belirleme siirecindeki Ho Gretim maliyeti.

Fiyat
Maliyet Olusturan Girdi Cikt1 Bilesenleri kag/h ($/Ton) Tutar ($/h)

Hidrokarbon

Dogal Gaz 45000 395 17775
LPG 46220 365 16628

Hafif Nafta 46070 476 21618

Kullanilan Yakit Miktari

Dogal Gaz 11166 4549
LPG 13251 407 5397

Hafif Nafta 13033 5308

Kazan Besleme Suyu

Dogal Gaz 281891 1095
LPG 302539 3.9 1175

Hafif Nafta 300624 1168

Ho 14500 - -
Yiiksek Basing Buhar

Dogal Gaz 209697 5871
LPG 211480 28 5921

Hafif Nafta 214978 6019

Buhar/Hidrokarbon Orani

Dogal Gaz 25
LPG 3 - -

Hafif Nafta 3

Toplam Maliyet

Dogal Gaz 45000 395 17775
LPG 46220 357.6 16528

Hafif Nafta 46070 469.3 21618

H, Maliyet ($/kg)

Dogal Gaz - - 1.16
LPG 1.15

Hafif Nafta 1.53
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6. SONUCLAR VE DEGERLENDIRME

Bu tez kapsaminda, buhar ile reformlama yontemiyle hidrojen iiretimi {iinitesi
simiilasyonu kurgulanarak dogal gaz, LPG ve nafta i¢in buhar : hidrokarbon oranlari,
sicaklik gibi degiskenlerin belirli anlamli aralikta degistirilmesi suretiyle, hidrojen
uretimi sabit hidrokarbon miktarlarinin (Boliim 5°de belirlenen) kullanilmasi esash

arastirilmistir. Sonuglar her bir hammadde i¢in ayr1 alt bagliklar halinde sunulacaktir.

6.1 Dogal Gazin Buhar ile Reformlanmasi

Dogal gazin buhar ile reformlanmasi yontemiyle hidrojen liretiminde kullanilan dogal

gazin bilesimi Cizelge 6.1°de gosterilmektedir.

Cizelge 6.1: Dogal gaz bilesimi.

Bilesen mol (%)
Metan 92.27
Etan 5.39
Propan 0.96
M-Mercaptan 0.30
Karbondioksit 0.12
n-Bltan 0.00
Benzen 0.00

Sisteme beslenen dogal gaz igerigindeki Co+ yapisindaki bilesenler asagidaki
reaksiyonlar geregince On-reformlama Unitesinde oncelikle metan ve karbon oksit

yapilarina doniistiirilmektedir:
CnHm + nH20 — nCO + (n+m/2)H; (6.1)
CO +3H2 —» CH4+ H20 (6.2)

Bu reaksiyonlar, sadece metan bilesiminden daha agir hidrokarbonlar igin
gerceklesebilir olmakla birlikte, metan da thmal edilecek mertebede dontisiime maruz

kalabilmektedir.

Dogal gazin buhar ile reformlanmasi, 6nceki baslikta 14500 kg/h hidrojen Gretimi
esasli belirlenen 45000 kg/h hidrokarbon besleme akimi miktar1 sabit tutularak, proses
analizi farkli buhar:hidrokarbon oranlarinda (2, 2.25, 2.5, 2.75 ve 3)

gerceklestirilmistir (bu irdelemede esnasinda esas reformlama unitesi ¢ikis sicakligi
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910°C olarak alinmistir). Buradan elde edilen sonuglar {izerinden, hidrojen {iretiminin
optimum olduguna karar verilen buhar : hidrokarbon orani esas alinarak da, sonrasinda
prosese sicakligin etkisi (850, 875, 900 ve 925°C) ayrica arastirilip, nihai bir sonuca

varilmstir.

6.1.1. Proseste buhar/dogal gaz oraninin etkisi

Dogal gazin 45000 kg/h besleme miktar1 esasli, buhar ile reformlanmasi prosesinde
farkli buhar : dogal gaz oranlarinin (2, 2.25, 2.5, 2.75 ve 3) hidrojen iiretim miktarina
ve diger bazi Ozellikle degisimlerine etkileri irdelenmis ve sonuglar ortaya

konulmustur.

Esas reformlama (nitesine giren ve ¢ikan akimlarin bilesimleri, 3 farkli oran igin
Cizelge 6.2°de gosterilmektedir. Diger oranlar Ekler kisminda Cizelge Bl’de

verilmistir.

Cizelge 6.2: Buhar:Dogal gaz oranina gore esas reformlama tinitesi giris ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degisimi*.

Buhar:Dogal Gaz = 2 Buhar:Dogal Gaz = 2.5 Buhar:Dogal Gaz = 3
Giris Akim  Cikis Akim |Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim

Bilesen (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H-0 59.11 21.42 64.04 25.98 67.80 30.07
H. 5.99 54.86 5.88 53.13 5.78 51.15
Cco 0.02 13.28 0.01 12.00 0.01 10.82
CO; 1.73 3.92 1.67 4.43 1.62 4.80
CH4 32.74 6.24 28.03 4.23 24.48 2.94

* : Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C olmasi durumuna goredir.

Hidrokarbon kaynagi olarak dogal gazin kullanilmasi durumundaki Cizelge 6.2
tarzindaki bilesim degisimleri, 6n-reformlama ve MTS (niteleri icin Ekler Bolimiinde

sirastyla Ek A (Cizelge Al) ve Ek C’de (Cizelge C1) ortaya konulmustur.

Sekil 6.1°de buhar:dogal gaz oranina bagl olarak esas reformlama {initesine giren ve
¢ikan bilesenlerin % mol degerlerindeki degisimler gosterilmektedir. Sekildeki dolu
bar bilesenin iiniteye giris 6zelligini, hemen bitisigindeki tarali bar ise ayn1 bilesenin
tinite ¢ikisindaki bilesim degerini ifade etmektedir. Sekil incelendiginde, artan
buhar:dogal gaz oranina bagli olarak iiniteye beslenen metan miktarinda azalma

olmakla birlikte, bu oranin artisina bagl olarak metanin esas reformlama iinitesindeki
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doniistimii bu durumdan olumlu yonde etkilenmistir. Buhar:dogal gaz oraninin 2
olmast durumundaki metan bilesimi degisimi (giris ve ¢ikistaki metan kmol/h

miktarlarina gore) %71.95 iken, bu deger 3 oran1 durumunda %83.12 olmustur.

20
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Buhar : Dogal Gaz Oram
Sekil 6.1: Esas reformlama Unitesinde buhar:dogal gaz oranina gore bilesenlerdeki

degisimler (iinite ¢ikis sicakligi 910°C).

Cizelge 6.3’de buhar:dogal gaz oraninin degisiminin tum prosesteki bazi 6zellikler
Uzerine olan etkilerini ortaya koyan sonuglar gosterilmektedir. Cizelge 5.1°de
tanimlanmis olan proses giris ¢ikis 6zelliklerinden, similasyon sirecinde sabit olarak
alinmis olan bazi 6zellikler, sonug¢larin daha 1yi incelenebilmesi amaciyla burada
tekrar edilmemistir. Sicaklik etkisinin incelendigi ve/veya hidrokarbon hammadde
farklilagmasinin ortaya konulacagi durumlar i¢in de bu yaklagim esas alinarak sonuglar
gosterilecektir. Cizelge 6.2 ve 6.3’ den goriilecegi lizere, kullanilan hammadde miktart
ayni iken buhar miktarinin oransal olarak artmasi ile iinitelerde 6n reformlamadan
baslayarak sicaklik ve kompozisyonlarda degisimler meydana gelmistir. Artan buhar
miktar1 6n reformlama tinitesinde 6nemli bir degisiklige neden olmamaktadir. Bunun
nedeni daha 6nce de vurgulandigi iizere bu tinitede C»+ hidrokarbonlarin doniigiimiiniin
gergekleslestiriliyor olmasi ve dogal gazin igerigi geregince doniistiiriilecek bu tiirden
hidrokarbon miktarinin 6nemli mertebede olmamasidir. Dogal gaz icerisinde bulunan
C2+ % mol bilesimleri, on-reformlama {nitesine giris ve ¢ikis degerleri iizerinden
Cizelge Al’de verilmistir. Besleme akiminda su buhar1 oransal miktarinin artmasi 6n

reformlama tinitesinde reaksiyon anlaminda 6nemli bir degisiklik yaratmamakta olup,
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artan buhar miktar1 nedeniyle de ¢ikis sicakliginda ¢ok hafif mertebede diisiis meydana

gelmistir.

Cizelge 6.3: Dogal gazin buhar ile reformlanmasi prosesinde kullanilan

buhar: dogal gaz oraninin etKisi.

Buhar : Dogal Gaz Orani

Unite Girig/Cikis Ozellikleri Birim| 2.0 225 250 275 3.0

Hidrokarbon besleme akimi kg/h 45000

Yakma Unitelerinde Kullanilan Yakit Miktar1  kg/h 6119 8812 11166 13231 15048
On-Reformlama Giris Sicaklig °C 455

On-Reformlama Cikis Sicaklig °C 420.3 418.4 416.8 4155 4144
Reformlama Giris Sicakligi °C 580

Reformlama Cikis Sicakligt °C 910

Reformlama Giris Basinci bar 31.58

Reformer Cikis Basinct bar 29.22

MTS Giris Sicakligi °C 200

MTS Cikis Sicakligt °C 3238 3224 3198 3164 3125
H> Saflig1 % 99.9

H, Uretim Miktari kg/h 13773 14510 15147 15698 16175

Hidrojen tiretiminin biiyiikk boliimiiniin gergeklestigi esas reformlama Unitesinde ise,
buhar oransal miktarindaki artts hem reaksiyonlarin hidrojen iretimine dogru
kaymasina neden olmak suretiyle hem hidrojen tiretimi miktarinda artisa neden olmus
(metan doniisiimii %71.95’den %83.12°¢ degisim gostermis idi), hem de reformlama
unitesinden gegen akig miktarinin artmasi sonucunda yakit gazi tiiketiminin artmasina
neden olmustur. Bu degisim, artan su buhar1 miktarina gore lineere yakin bir sekilde
meydana gelmistir (lineer korelasyon katsayisi, ? : 0.994 ; 2. derece polinom iliski
korelasyon katsayisi, r? : 1.00). Unite tasarimi, proses gazi ve baca gazi sicakliginin
tinite i¢inde kazanilmasmna yonelik yapildigindan, proses gazi ve baca gazi
miktarindaki artig buhar iiretiminin artmasini da saglamistir. Bu degisim de yaklasik
olarak lineer olarak gerceklesmistir (lineer korelasyon katsayisi, r?: 0.9986 ; 2. derece

polinom iliski korelasyon katsaysi, r° : 1.00).

Cizelge 6.3’deki parametreler (Cizelge 5.1°deki ile ayn1 oldugundan bu tabloda yer
almayanlar da dahil) ve elde edilen simiilasyon sonuglar1 dikkate alinarak, prosesin
karsilastirilabilir maliyet analizi gerceklestirilmis ve sonuglar Cizelge 6.4’de ortaya
konulmustur. Tabloda maliyet analizinde dikkate alinan bilesenler : dogal gaz miktari;
yakit (yakma 0nitelerinde kullanilan yakit miktari); KBS (kazan besleme suyu

miktar1); Hz (proseste iiretilen hidrojen miktar1); YB Buhar (yliksek basingli buhar).
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Hidrojen maliyeti belirlenmesinde dogal gaz miktari, yakit miktar1 ve kazan besleme
suyu gider olarak; sistemde iiretilen yiiksek basingli su buhari ise rafineriye
beslendiginden gelir olarak dikkate alimmmistir. Bunlar1 vurgulamak amaciyla, bu
bilesenlerin yanindaki kolonda + ve — isaretleri kullanilmistir (-, maliyet yaratan; +,

fayda Ureten).

Cizelge 6.4 ve daha sonraki kisimlarda benzeri hazirlanan tablolar, proseste degisen
parametrelere gore bir sonug liretmek ve optimize edebilmek adina, birim kg basina
hidrojen maliyetini USD cinsinden ortaya koyacak sekilde diizenlenmistir. Bu
cizelgedeki biiyiik sayisal verilerin desimal degerleri, rakamlarin biiyiik 6l¢ekli olmas,
nihai sonucu etkiler nitelikte olmamalar1 ve gosterimin daha iyi olmasi adina tam say1
esash yuvarlanmis karsiliklari olarak verilmistir. Daha sonraki benzer gdsterim ve

karsilastirmalarda bu durum uygulanacaktir.

Cizelge 6.4: Dogal gaz i¢in elde edilen veriler esasli karsilastirilabilir maliyet

tablosu .
Buhar
/ Toplam

+ Dogal Maliyet Birim H.

Maliyet / gaz Miktar,  Fiyat,  Tutar $/h Maliyeti

Unsuru - Oram kg/h $/ton $/h ($/kg)
Dogal Gaz - 45000.0 395  17775.0
Yakit - 6119.1 407.3 24925

KSB - 2.00 254228.2 3.9 987.7 15921.2 1.1560
H, + 13773.1 - 0.0
YB Buhar  + 190498.0 28 5333.9
Dogal Gaz - 45000.0 17775.0
Yakit - 8812.9 Ustteki 3589.8

KSB - 225 2691045 ileaym1 10455 16794.2 1.1574
H> + 14510.9 degerler 0.0
YB Buhar  + 200571.9 5616.0
Dogal Gaz - 45000.0 17775.0
Yakit - 11166.9 Ustteki 4548.6

KSB - 250 281891.1 ileaymt 1095.1 17547.2 1.1584
H> + 151475 degerler 0.0
YB Buhar  + 209697.1 58715
Dogal Gaz - 45000.0 17775.0
Yakit - 13231.4 Ustteki 5389.5

KSB - 275 293655.1 ileaym 1140.8 18202.1 1.1595
Ha + 15698.0 degerler 0.0
YB Buhar  + 217976.3 6103.3
Dogal Gaz - 45000.0 17775.0
Yakait - 15047.7 Ustteki 6129.4

KSB - 3.00 304311.2 ileaym 1182.2 18771.1 1.1605
H> + 16174.5 degerler 0.0
YB Buhar  + 225554.6 6315.5
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Cizelge 6.4’te gorildiigi iizere, kg basina hidrojen maliyeti buhar:dogal gaz orani
arttik¢a artmaktadir (lineer korelasyon katsayisi, r? : 0.9965 ; 2. derece polinom iliski

2 1 0.9993). Bu nedenle sabit sicaklikta iinitenin iginde

korelasyon katsayisi, r
bulundugu endiistriyel tesise bagli olarak hidrojen ihtiyaci sabit durumda ihtiyacin
karsilanabiliyor olmasi durumunda, disiik buhar:dogal gaz oranmi ile g¢aligsmak,
ekonomik bakimdan daha uygun olacak gibi goriinmektedir. Bir diger parametre olan
reformlama {nitesi ¢ikis sicakligi bir sonraki baslikta tartisilacaktir. Proseste
kullanilan buhar:dogal gaz orani arttik¢a iiretilen hidrojen, buhar ve tiiketilen yakit
gazi miktarlar1 artmaktadir. Bu artiglara bagli olarak maliyet artis1 ve {iretilen hidrojen
miktar1, buhar miktarina bagli iiriin artig1 yeterli olmadigindan hidrojen kg maliyetinde
artisa neden olmustur. Bunun yani sira reformlama {initesi performansini belirleyen
bir diger etken olan metan slip durumu, buhar oranindaki artisa bagli olarak
diismektedir. Bu diisiis reformlama iinitesinde kullanilan por¢ gazin kalorifik degerini
azaltmaktadir. Buna bagli olarak da yakit gazi kullanimi, por¢ gazdaki azalan kalorifik
degeri dengelemek (izere artmaktadir. Yakit gazi kullanimindaki artig, ayrica
reaksiyona giren metan ve su buhart miktarinin artmasindan da kaynaklanmaktadir.
Yukaridaki gézlem ve sonuglar ile birlikte mevcut hedefleme dikkate alindiginda,
proseste esas reformlama iinitesi ¢ikis sicakliginin etkisinin arastirilmasi siirecinde
kullanilacak buhar:dogal gaz oraninin 2.5 olmasi gerektigi sonucuna varilmistir. Bu
secimin nedenlerinden birisi de metan slip oraninin esas reformlama tinitesi ¢ikisinda
%4-5 arasinda tutulmaya calisilmasidir. Bu deger, iilkemizde de iiretiminin yapildig:

endiistriyel tesislerde genel olarak kullanilan deger araligidir.

Dogal gaz i¢in ¢alisilmasi hedeflenen buhar:dogal gaz orami aralifinin disinda
davranimin ne sekilde oldugunu gorebilmek amaciyla, bu oranin 4 olarak alindig:
durum da incelenmistir (bu orana ait bazi sonuglar Ekler Bolimunde ilgili alanlarda
ayrica verilmistir). Bu oran ile ilgili detay paylasim yapilmadan, bu oraninin nihai
hedef olan hidrojen iiretim miktarina etkisi ve birim hidrojen maliyeti verisi Sekil
6.2’de gosterilmistir. Grafikten goriilecegi lizere, daha yiiksek buhar:dogal gaz
oranlarinda, maliyet daha fazla artmakta ve {iretilen hidrojen miktar1 artis egiliminde

de azalma meydana gelmektedir.
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Buhar - Dogal Gaz Oram

Sekil 6.2: Buhar:Dogal gaz oranina bagli olarak H» tiretim miktar1 ve H2 maliyet

degisimi.
6.1.2. Proseste esas reformlama tnitesi ¢ikis Ssicakhiginin etkisi

Dogal gazin 45000 kg/h besleme miktar1 esasli, buhar ile reformlanmasi prosesine
farkli buhar:hidrokarbon oranmin incelenip gerekgesi onceki boliimde belirtildigi
Uzere bu oranin 2.5 olarak se¢ilmis oldugu durum igin, esas reformlama tinitesi ¢ikis
sicakliginin (850, 875, 900, 925°C) hidrojen tliretim miktarina ve diger baz1 6zelliklerin

degisimlerine etkileri irdelenmis ve sonuglar ortaya konulmusgtur.

Esas reformlama iinitesine giren ve ¢ikan akimlarin bilesimleri, farkli sicakliklar icin
Cizelge 6.5’te gosterilmektedir. Sekil 6.3°de sicakliga baglh olarak esas reformlama
initesine giren ve ¢ikan bilesenlerin % mol degerleri lizerinden degisimler, bar grafik
esaslh gosterilmektedir (daha 6nceki boliimde caligilan 910 °C’da dahil edilerek). Daha
onceki benzer gosterimde oldugu gibi, burada da dolu bar gosterimi iiniteye giris
Ozelligini, hemen bitisigindeki tarali bar ise ayn1 bilesenin tinite ¢ikis 6zelligini ifade
etmektedir. Sicaklik incelemesi buhar:dogal gaz orani (2.5) ayni deger esas alinarak

yapildigindan, giris 6zellikleri degismemektedir.
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Cizelge 6.5: Sicaklik degisimine bagli esas reformlama Unitesi giris ve ¢ikis akim

bilesimlerindeki degisimler (hidrokarbon : dogal gaz).

Reformlama Unitesi Cikis Sicakligi, °C

850 875 900 925
Giris Akim  Cikis Akim  Cikis Akim  Cikis Akim Cikis Akim
Bilesen  (%mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 64.04 29.68 27.99 26.50 25.25
H: 5.88 48.25 50.47 52.43 54.09
CcoO 0.01 9.33 10.50 11.59 12.57
CO2 1.67 5.22 4.89 4.56 4.24
CH,4 28.03 7.26 5.89 4.67 3.61

Unite ¢ikis sicakligmin artisina bagh olarak, ¢ikis akimindaki metan igerigi azalim

gostermistir. Bu durum, sicaklik artisina bagl olarak metan doniisiimiiniin arttigini

gostermektedir. 850°C esas reformlama finitesi ¢ikis sicakligi i¢in metan doniigiimii

%64.71 iken, bu deger 925°C ¢ikis sicakligi i¢in %81.26 mertebesine ¢ikmustir.

BRilegim [ % mol)
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Sekil 6.3: Esas reformlama Unitesinde ¢ikis sicakligina bagl olarak bilesenlerin

degisimleri (buhar:dogal gaz orani : 2.5).

Esas reformlama {initesindeki toplam reaksiyonun endotermik yapiya sahip olmasi

dikkate alindiginda, sicaklik artis1 ile reaksiyonun {iriinlere dogru egilim igerisine

girecek olmasi, termodinamik bakimdan beklenen bir durumdur. Cizelge 6.6’da bu

durum agikca goriilmektedir. Sicaklik artigina bagl olarak esas reformlama {initesinde

olusan hidrojen miktari artmaktadir. Bu artis, sicaklik ile dogrusala ¢ok yakin bir iligki
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icerisinde meydana gelmistir (lineer korelasyon katsayisi, r* : 0.9978; 2. derece

polinom iliski korelasyon katsayisi, r? : 1.0).

Cizelge 6.5 ve 6.6 birlikte degerlendirildiginde, esas reformlama iinitesinde sicaklik
yiikselisine bagli olarak artan karbonmonoksit miktar1, bu Uniteyi takip eden, su gazi
gecis reaksiyonlariin gergeklestigi MTS reaktoriiniin - ¢ikis  sicakliginin - da
yiikkselmesine neden olmustur. Esas reformlama Unitesinde sicaklik artisina baglh
olarak kullanilan yakit miktar1 da, sicaklik artisina bagli olarak, bu degerler de
dogrusala yakin bir iliski gostermistir (lineer korelasyon katsayisi, r* : 0.9983; 2.
derece polinom iliski korelasyon katsayisi, 12 : 1.0). Sicaklik etkisinin arastirildig:
araliktaki en diisiik sicaklik olan 850 °C’de, proseste kullanilan yakit gazi miktar1 diger
sicaklik degerlerine gore oldukca diisiik mertebededir. Bu durum, reformlama
tinitesinde sicaklik diisiisline bagli olarak metan reformlama reaksiyonlarinin yeterince
gerceklesmeyip metan slip degerinin %7.26 olmasindan kaynaklanmaktadir. Cikis
akiminda metan derigiminin artmig olmasi, por¢ gazin 1sil degerinin artisina neden
oldugundan, prosesin yiiriitiilmesi i¢in gereken yakit gazi ilavesinin azalmasina yol
acmistir. Sicakligin artmasi ile gozlenen reformlama {initesi ¢ikisinda hidrojen

liretiminin artmasina ve metan slipin diismesine neden olmustur.

Cizelge 6.6: Dogal gazin buhar ile reformlanmasi prosesinde reformlama tnitesi

¢ikis sicakliginin etkisi.

Esas Reformlama Unitesi Cikis Sicaklip

Unite Giris/Cikis Ozellikleri Birim 850 875 900 910 925
Hidrokarbon besleme akimu kg/h 45000
Yakma Unitelerinde Kullanilan Yakit Miktar1  kg/h  2490.8 6319.0 9854.6 11166.9 13013.3
On-Reformlama Giris Sicaklig °C 455
On-Reformlama Cikis Sicaklig °C 416.8
Reformlama Giris Sicaklig °C 580
Reformlama Giris Basinci bar 31.58
Reformer Cikis Basinci bar 29.22
MTS Giris Sicaklig °C 200
MTS Cikis Sicakligt °C 297.3 3079 316.8 3198 3239
H> Saflig1 % 99.9
H, Uretim Miktari kg/h 12863 13878 14806 15147 15622

On-reformlama {initesi esas reformlama {initesinden once oldugundan, ayni
buhar:dogal gaz orami i¢in esas reformlama iinite ¢ikis sicakligina bagl olarak bu

tiniteye giren ¢ikan akimlarin 6zelliklerinde bir degisim olmadigindan, 6n reformlama
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unitesine ait ilave bilgiler Ekler Boliimiinde verilmemistir. Ancak MTS {initesi konu

geregince, esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakligina bagl olarak giris ve ¢ikis akim

Ozelliklerinde degisim sergilemistir. Bu degerler, Ekler Boliimiinde Cizelge C2’de

ortaya konulmustur.

Buhar:dogal gaz oranmi 2.5 alinarak gerceklestirilen reformlama unitesi 850-925 °C

araligindaki ¢ikis sicakliklar1 etkisi ile ilgili maliyet analizi, Cizelge 6.7'de

gosterilmektedir.

Cizelge 6.7: Dogal gaz i¢in elde edilen veriler esashi karsilastirilabilir maliyet

tablosu.
Birim
ch Toplam H.
Maliyet / Sicaklik Miktar, Fiyat,  Tutar Maliyet Maliyeti
Unsuru -  °C kg/h $/ton $/h $/h ($/kg)
Dogal Gaz - 45000.0 395 17775.0
Yakit - 2490.8 407.3 1014.6
KSB - 850 2341468 3.9 909.7 14897.1 1.1581
H> + 12863.2 - 0.0
YB Buhar + 171506.3 28 4802.2
Dogal Gaz - 45000.0 17775.0
Yakit - 6319.0 Ustteki 2573.9
KSB - 875 255009.0 ileaym:1 990.7 16071.6 1.1580
H> + 13878.4 degerler 0.0
YB Buhar + 188141.9 5268.0
Dogal Gaz - 45000.0 17775.0
Yakit - 9854.6  Ustteki 4014.1
KSB - 900 2745324 ileaymt 1066.6 17149.9 1.1583
H> + 14806.7 degerler 0.0
YB Buhar + 203777.6 5705.8
Dogal Gaz - 45000.0 17775.0
Yakit - 11166.9 Ustteki 4548.6
KSB - 910 281891.1 ileaym 1095.1 17547.2 1.1584
H> + 151475 degerler 0.0
YB Buhar + 209697.1 5871.5
Dogal Gaz - 45000.0 17775.0
Yakit - 13013.3 Ustteki 5300.7
KSB - 925 2923979 ileaym 1136.0 18102.2 1.1588
H> + 15622.2 degerler 0.0
YB Buhar + 218195.0 6109.5

Cizelge 6.7°den goriildiigii tlizere kg basina hidrojen maliyeti esas reformlama

tinitesindeki sicaklik artigina bagl olarak genellikle artis gostermektedir. Sekil 6.4’den

acikca goriilecegi lizere, bu artis lineer olmayip 2. derece polinom esasli bir davranim

gdstermistir (2. derece polinom iliski korelasyon katsayisi, 12 : 0.9999).
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Esas Reformlama Unitesi Cikis Sicalkligi, °C

Sekil 6.4: Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakligina bagli olarak H» Uretim miktar1 ve

H> maliyet degisimi (hidrokarbon : dogal gaz)

Bu calismada sicaklik etkisinin incelenmesinde uygulanan en yiiksek sicaklik olan
925°C'lik reformlama tnitesi ¢ikig sicakliginda tiretilen hidrojen miktar1 15622 kg/h
olarak ger¢eklesmistir. Buna gore de hidrojen birim kg maliyeti 1.1588 $ olarak ortaya
cikmigtir. Reformlama {tinitesi i¢in yapilan tanimlamada tiiplerden olusan bir firin
oldugu daha 6nce vurgulanmisti. Bu tiiplerin 6mrii, {initenin asil émriinii de ifade
etmektedir. Reformlama {initesi ¢ikis sicakligi bu tiip omriinii etkileyen en 6nemli
faktordur. Bu nedenle reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin daha diisiik oldugu ve daha
yiiksek buhar:dogal gaz oraninin benzer hidrojen iretimi sagladigi durumlar tercih
edilmelidir. Buhar:dogal gaz oraninin 3 oldugu ve reformlama nitesi ¢ikis
sicakliginin 910°C oldugu durum i¢in hidrojen iiretimi 16174 kg/h ve kg basina
maliyeti 1.1605 $ olarak ortaya ¢ikmisti. Bu iki durum i¢in karar mekanizmasi {inite
tasarimina bagl olarak degisecektir. Yiiksek reformlama iinitesi ¢ikis sicakligi icin
kullanilacak tlip malzemesi ilk yatirim maliyetlerini arttiracagindan tercih edilmeme
nedeni olabilmektedir. Dogal gaz i¢in simiilasyon ¢iktilari, yiksek buhar:dogal gaz
orani ve yiiksek reformlama tinitesi ¢ikis sicakligi i¢in daha fazla miktarda hidrojen
uretiminin miimkiin hale geldigini gostermistir. Bu ¢alismada esas alinan mevcut
hedeflemeye gore (14500 kg Ha/h), dogal gazin hammadde olarak kullanilmasi
durumunda en uygun operasyon kosullari; su buhari:dogal gaz oraninin 2.5 ve esas
refomlama tinitesi ¢ikis sicakliginin da 890°C olarak uygulanmasi seklinde olacaktir.

Nihai optimum proses kosullari, mevcut veya yapilacak tasarima, kurulacak tesisteki
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hidrojen Uretim kapasitesine ve uzun sureli strdardlebilir birim fiyat analizlerine gére

belirlenmelidir.

6.2 LPG’nin Buhar ile Reformlanmasi

LPG’nin buhar ile reformlanmasi yontemiyle hidrojen iiretiminde kullanilan LPG

bilesimi Cizelge 6.8’de gosterilmektedir.

Cizelge 6.8: LPG bilesimi.

Bilesen mol (%)
Propan 26.64
n-Bultan 42.16
i-Bitan 26.23
i-Biiten 1.64
1-Blten 1.94
Trans+cis-Bliten 1.18
Merkaptan 0.084

Sisteme beslenen LPG igerigindeki Co+ yapisindaki bilesenler 6.1 ve 6.2 reaksiyonlar
geregince on-reformlama unitesinde oncelikle metan ve karbon oksit yapilarina
doniistiiriilmektedir. LPG dogal gazdan farkli olarak neredeyse tamamen Co+
molekdillerden olustugundan, buhar ile reformlama prosesinde hammadde olarak LPG
vb hidrokarbonlar kullanilmas1 durumunda, 6n reformlama tinitesinde gerceklestirilen

bu sureg biiyiik oneme sahip olmaktadir.

6.2.1 Proseste buhar/LPG oraninin etkisi

LPG’nin 46220 kg/h besleme miktar esasli, buhar ile reformlanmasi prosesinde farkli
hidrokarbon:buhar oranlarinin (2.8, 3, 3.25, 3.5 ve 3.75) hidrojen tiretim miktarina ve
diger baz1 ozellikle degisimlerine etkileri irdelenmis ve sonuglar ortaya konulmustur.
Esas reformlama uUnitesine giren ve ¢ikan akimlarin bilesimleri, 3 farkli oran igin
Cizelge 6.9°da gosterilmektedir. Burada verilemeyen diger oranlara ait sonuglar ( 3 ve

3.5i¢in) Ekler Boliimiinde Cizelge B2’de gosterilmistir.

Hidrokarbon kaynagi olarak LPG kullanilmasi durumundaki Cizelge 6.9 tarzindaki
bilesim degisimleri, 6n-reformlama ve MTS Uniteleri icin Ekler Boliimiinde sirasiyla

Cizelge A2 ve Cizelge C3’de ortaya konulmustur.
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Cizelge 6.9: Buhar:LPG oranina gore esas reformlama tinitesi girig ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degisimi*.

Buhar : LPG =2.8 Buhar : LPG =3.25 Buhar : LPG =3.75
Girig Akim  Cikis Akim |Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim

Bilesen | (% mol) (% mol) | (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 59.59 27.58 63.49 31.27 66.97 34.99
Ho 7.42 48.87 7.11 47.35 6.82 45.54
Cco 0.2 13.85 0.15 12.44 0.11 11.09
CO2 741 5.90 6.75 6.21 6.16 6.44
CH4 25.37 3.79 22.48 2.73 19.94 1.94

* . Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C olmasi durumuna goredir.

Sekil 6.5’de buhar:LPG oranina bagl olarak esas reformlama iinitesine giren ve ¢ikan
bilesenlerin % mol degerlerindeki degisimler gosterilmektedir. Sekildeki dolu bar
bilesenin {liniteye giris 6zelligini, hemen bitisigindeki tarali bar ise ayni bilesenin {inite
cikisindaki bilesim degerini ifade etmektedir. Sekil incelendiginde, artan buhar:dogal
gaz oranina bagl olarak iiniteye beslenen metan miktarinda azalma olmakla birlikte,
bu oranin artigina bagli olarak metanin esas reformlama iinitesindeki doniisiimiiniin bu
durumdan olumlu yonde etkilenmis oldugu goriilmektedir. Buhar:LPG oraninin 2.8
olmasi durumundaki metan bilesimi degisimi (giris ve cikistaki metan kmol/h
miktarlaria gore) %79.08 iken, bu deger 3.75 orant durumunda %86.93 mertebesinde

gerceklesmistir.
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Sekil 6.5: Esas reformlama iinitesinde buhar:LPG oranina gore bilesenlerdeki

degisimler (linite ¢ikis sicakligi 910°C).
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Cizelge 6.10’da buhar:LPG oranmin degisiminin tiim prosesteki bazi o6zellikler

uzerine olan etkilerini ortaya koyan sonuclar gosterilmektedir.

Cizelge 6.10: LPG’nin buhar ile reformlanmasi prosesinde kullanilan buhar:LPG

orani etkisi.

Buhar : LPG Oram

Unite Girig/Cikis Ozellikleri Birim 2.8 30 325 35 375

Hidrokarbon besleme akimi kg/h 46220

Yakma Unitelerinde Kullanilan Yakit Miktar1  kg/h 11637 13251 15042 16614 17999
On-Reformlama Giris Sicaklig °C 455

On-Reformlama Cikis Sicaklig °C 496.7 492.1 487 4824 4784
Reformlama Giris Sicakligi °C 580

Reformlama Cikis Sicakligt °C 910

Reformlama Giris Basinci bar 31.58

Reformer Cikis Basinct bar 29.22

MTS Giris Sicakligi °C 200

MTS Cikis Sicakligt °C 3329 3296 3249 320 3149
H> Saflig1 % 99.9

H, Uretim Miktari kg/h 14498 14928 15399 15806 16158

Kullanilan hammadde miktar1 ayn1 iken buhar miktarinin oransal olarak artmasi ile
proseste On-reformlama {iinitesinden baslayarak sicaklik ve bilesimlerde degisimler
meydana gelmistir. Cizelge 6.10°daki verilerden goriilecegi tizere, artan buhar orani
ve miktarma bagli olarak on reformlama fnitesindeki ¢ikis sicakligi azalim
gostermistir. Bununla birlikte dogal gaz durumu ile karsilastirildiginda, tiim
buhar:LPG oranlar i¢in bu {initede meydana gelen reaksiyonlar sonucunda, ¢ikis
sicakligr giris sicakligindan daha yiiksek olmustur. Bu durum, LPG igeriginin etan ve
daha biiylik yapili hidrokarbonlardan olugsmasi ve bunlarin doniisiimleri ile ilgili net
reaksiyonlarin ekzotermik yapiya sahip olmalarindan kaynaklanmistir. Cizelge
A2’deki veriler incelendiginde, ¢alisilmis olan en diisiik buhar:LPG oraninda bile 6n-
reformlama unitesinde Co+ yapili bilesimlerin hemen hemen tamami doniisiime
ugramistir. Artan buhar:LPG orani, bu initenin esas islevi baglaminda (Co+ yapili
bilesimlerin donilisiimiiniin saglanmas1) 6nemli bir degisiklige neden olmamistir
(liniteye giren bilesim degisikliginden kaynakli degisen ¢ikis akim bilesimleri ve
sicakligi hari¢). Hidrojen iiretiminin biiyiik boliimiiniin gerceklestigi esas reformlama
tinitesinde ise, buhar oransal miktarindaki artis hem reaksiyonlarin hidrojen tretimine
dogru kaymasina neden olmak suretiyle hidrojen iiretimi miktarinda artisa neden

olmus (metan doniisiimi %79.08’den %86.93’¢ degisim gostermis idi), hem de
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reformlama {initesinden gecen akis miktarinin artmasi sonucunda yakit gazi
tiketiminin artmasina neden olmustur. Hidrojen miktarindaki bu degisim, artan su
buhar1 miktara gore lineere yakin bir sekilde meydana gelmistir (lineer korelasyon
katsayis, 12 : 0.9936 ; 2. derece polinom iliski korelasyon katsayisi, r2 : 1.00). Unite
tasarimi, proses gazi ve baca gazi sicakliginin {inite i¢inde kazanilmasina yonelik
yapildigindan, proses gazi ve baca gazi miktarindaki artis buhar iiretiminin artmasini
da saglamistir. Bu degisim de yaklasik olarak lineer olarak gerceklesmistir (lineer
korelasyon Kkatsayisi, 12 : 0.9973 ; 2. derece polinom iliski korelasyon katsayisi, r? :
1.00).

Su buhari:LPG oran1 degisimine gore, 910°C esas reformlama tiinite ¢ikis sicakligi
esasli prosesin karsilastirilabilir maliyet analizi gerceklestirilmis ve sonuglar Cizelge
6.11°de ortaya konulmustur. Su buhart:LPG oranma bagli olarak hidrojen iretim
miktar1 ve birim kg bagina maliyet degisimi Sekil 6.6’da gorsel hale getirilmis olarak

gorulmektedir.
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Sekil 6.6: Buhar:LPG oranina bagl olarak Hz tiretim miktar1 ve H2 maliyet degisimi.

Sekil 6.6’dan goriildiigii lizere, kg basina hidrojen maliyeti buhar:LPG orani arttik¢a
artmaktadir (lineer korelasyon katsayisi, r> : 0.9994 ; 2. derece polinom iliski
korelasyon katsayisi, r? : 1.00). Bu nedenle sabit sicaklikta iinitenin i¢inde bulundugu
endiistriyel tesise bagli olarak hidrojen ihtiyact sabit durumda ihtiyacin
karsilanabiliyor olmasi durumunda, diisiik buhar:LPG orani ile ¢calismak, ekonomik
bakimdan daha uygun olacaktir. Bir diger parametre olan reformlama {initesi ¢ikis

sicaklig bir sonraki baglikta tartisilacaktir.

65



Cizelge 6.11: LPG igin elde edilen veriler esash karsilastirilabilir maliyet
tablosu.

+ Buhar Toplam Birim H;
Maliyet / /LPG Miktar, Fiyat, Tutar Maliyet Maliyeti
Unsuru - Oram1  kg/h $/ton $/h $/h ($/kg)

LPG - 46220.0 357.6 16528.3
Yakit - 11637.0 407.3 4740.1
KSB - 280 293560.8 3.9 11405 16665.6 1.1495
H + 14497.6 - 0.0
YB Buhar + 205115.1 28 5743.2
LPG - 46220.0 16528.3
Yakit - 13250.9 Ustteki 5397.5
KSB - 3.00 3025385 ileaymt 11754 17179.7 1.1508
H + 14928.1 degerler 0.0
YB Buhar + 211480.4 5921.5
LPG - 46220.0 16528.3
Yakit - 15041.7 Ustteki 6126.9
KSB - 3.25 313062.3 ileaymt 1216.2 17747.1 1.1525
H: + 15399.5 degerler 0.0
YB Buhar + 218727.2 6124.4
LPG - 46220.0 16528.3
Yakit - 16613.7 Ustteki 6767.3
KSB - 350 322572.2 ileaymt 1253.2 18240.0 1.1540
H> + 15806.4 degerler 0.0
YB Buhar + 225313.3 6308.8
LPG - 46220.0 16528.3
Yakit - 17998.5 Ustteki 7331.3
KSB - 3.75 3312212 ileaym: 1286.8 18669.1 1.1554
H: + 16158.0 degerler 0.0
YB Buhar  + 231333.5 6477.3

Cizelgeden goriilecegi iizere hidrojen maliyeti kg basina 1.1495 ile 1.1554 arasinda
degismektedir. Burada buhar:LPG oraninin dogal gaza gore daha yuksek olmasina
bagli olarak kullanilan yakit gazi miktarinin da daha fazla olmus olmasina ragmen
hidrojen kg maliyetinin daha diisiik ¢ikmasimin nedeni, hammadde fiyati ve iiretilen
hidrojen miktarindan kaynaklanmaktadir. Hammadde olarak LPG kullanilmasi
durumunda, enerji kazanimi baglaminda yakma gazi olarak sisteme geri beslenen porg
gaz icerisindeki metan miktari, dogal gaz durumuna gore daha diisiik miktardadir. Bu
durum Ekler Bolumunde Cizelge C1 ve C3’deki MTS finitesi ¢ikis bilesimlerinden
acikca goriilebilmektedir.

Proseste kullanilan buhar miktar1 artisana bagli olarak, sistem igin gereken toplam
enerji miktart artmig olup pdr¢ gaz igerisindeki metan miktarr azalim gostermektedir.
Bunlara bagli olarak proseste kullanilan yakit gazi miktar1 artis gdstermektedir. Bu

degisimlere bagl olarak hidrojen kg basina olusan maliyeti Cizelge 6.14’te gorildiigi
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lizere artig gostermektedir. Proseste esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin etkisinin
incelenmesi siirecinde, birim kg basina hidrojen maliyeti ve bu ¢aligmanin hedefleri
de dikkate alinarak buhar:LPG orani 3 degerinin kullanilmasi uygun bulunmustur. 2.8
orani yerine 3 secilmis olmasimin bir diger nedeni de, kullanilacak LPG igerisinde
doymamis hidrokarbon tiirlerinin olma ihtimalidir. Kullanilan LPG bilesimi rafineri
kaynakli oldugundan, igeriginde olefinik bilesiklerin de bulunma olasilig1 mevcuttur.
Bu durum C:H oranin1 arttirmaktadir. Artan C:H orani katalist yiizeyinde koklagma ve
dolayisiyla deaktivasyon risk ve oranimi arttirmaktadir. Bu nedenle endiistriyel
uygulamalarda C:H oraninin artmasi gerekli buhar miktarinin da artmasi anlamina
gelmektedir. Daha once de belirtildigi gibi sistemde stokiyometrik oranin iizerinde
buhar miktarlariyla ¢alisilmaktadir. Bunun nedenlerinden biri de Katalist

deaktivasyonuna neden olabilecek koklasma riskinin azaltilmaya calisilmasidir.

6.2.2 Proseste esas reformlama tnitesi ¢ikis sicakhginin etkisi

LPG’nin 46220 kg/h besleme miktar1 esasli, buhar ile reformlanmasi prosesine farkli
buhar:LPG oraninin incelenip gerekgesi dnceki boliimde belirtildigi lizere bu oranin 3
olarak secilmis oldugu durum i¢in, esas reformlama iinitesi ¢ikis sicakliginin (850,
875, 900, 925°C) hidrojen tiretim miktarina ve diger baz1 6zelliklerin degisimlerine

etkileri irdelenmis ve sonuglar ortaya konulmustur.
Esas reformlama Unitesine giren ve ¢ikan akimlarin bilesimleri, farkli sicakliklar igin

Cizelge 6.12°de gosterilmektedir.

Cizelge 6.12: Sicaklik degisimine bagli esas reformlama tinitesi giris ve ¢ikis akim

bilesimlerindeki degisimler (hidrokarbon : LPG).

Reformlama Unitesi Cikis Sicakligi, °C

850 875 900 925
Giris Akim  Cikis Akim  Cikis Akim  Cikis Akim  Cikis Akim
Bilesen  (%mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 61.43 32.50 31.00 29.71 28.66
Ho> 7.28 43.83 45.86 47.60 49.03
CcoO 0.17 10.57 11.74 12.81 13.74
CO; 7.10 7.13 6.66 6.22 5.81
CH, 24.00 5.96 4.73 3.65 2.74

Sekil 6.7°de sicakliga bagli olarak esas reformlama {initesine giren ve g¢ikan
bilesenlerin % mol degerleri lizerinden degisimler, bar grafik esasli gdsterilmektedir

(daha onceki boliimde galisilan 910 °C’da dahil edilerek). Daha 6nceki benzer
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gosterimde oldugu gibi, burada da dolu bar gosterimi iiniteye giris 6zelligini, hemen
bitisigindeki tarali bar ise ayni bilesenin iinite ¢ikig 6zelligini ifade etmektedir.
Sicaklik  incelemesi buhar:LPG oram1 (3) aym deger esas aliarak
gerceklestirildiginden, giris Ozellikleri degismemektedir. Unite ¢ikis sicakliginin
artisina bagl olarak, ¢ikis akimindaki metan igerigi azalim gostermistir. Bu durum,
sicaklik artisina bagli olarak metan doniislimiiniin arttigin1 géstermektedir. 850°C esas
reformlama tinitesi ¢ikis sicakligi i¢in metan doniisiimii %64.85 iken, bu deger 925°C

cikis sicaklig i¢in %82.10 mertebesine ¢ikmistir.
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Sekil 6.7: Esas reformlama {initesinde ¢ikis sicakligina bagli olarak bilesenlerin

degisimleri (buhar:LGP orani : 3).

Esas reformlama unitesindeki toplam reaksiyonun endotermik yapiya sahip olmasi
nedeniyle, sicaklik artisina bagli olarak ¢ikis akiminda metan bilesimi miktar1 azalim
gostermistir. Cizelge 6.13’den goriilecegi lizere, esas reformlama {initesindeki ¢ikis
sicakligi artisina bagli olarak hem artan sicaklik nedeniyle hem de metan slip
degerlerinin azalmasiyla (bkz. Cizelge 6.12), proseste harici kullanilan yakit gazi
miktar1 artig gdstermistir. Sicakliga bagl olarak artan harici yakit gazi miktari, sicaklik
ile lineere yakin bir iligki icerisinde davranim gostermistir (lineer korelasyon katsayisi,
r?:0.9975; 2. derece polinom iliski korelasyon katsayst, r° : 1.0). Cizelge 6.12 ve 6.13
birlikte degerlendirildiginde, esas reformlama tinitesinde sicaklik yiikselisine bagl
olarak artan karbonmonoksit miktari, bu iiniteyi takip eden, su gazi gecis
reaksiyonlariin gerceklestigi MTS reaktoriintin ¢ikis sicakliginin da yiikselmesine
neden olmustur. MTS {initesinde meydana gelen net reaksiyon ekzotermiktir.

Reformlama tinitesinde ¢ikis sicakligi degisimi 6n reformlama iinitesinde bir degiseme
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neden olacak nitelikte olmadigindan, Cizelge 6.13'de goriilecegi iizere bu {initenin

cikis sicakliklar sabit degerde kalmuistir.

Cizelge 6.13: LPG’nin buhar ile reformlanmasi prosesinde reformlama tinitesi ¢ikis

sicakliginin etkisi.

Esas Reformlama Unitesi Cikis Sicaklif

Unite Girig/Cikis Ozellikleri Birim 850 875 900 910 925

Hidrokarbon besleme akimi kg/h 46220

Yakma Unitelerinde Kullanilan Yakit Miktar1  kg/h 4851 8612 12011 13251 14976
On-Reformlama Giris Sicakligi °C 455

On-Reformlama Cikis Sicaklig °C 492.1

Reformlama Giris Sicakligi °C 580

Reformlama Giris Basinct bar 31.58

Reformer Cikis Basinct bar 29.22

MTS Giris Sicakligi °C 200

MTS Cikis Sicakligi °C 307.6 318 326.6 3296 3335
H> Safligt % 99.9

H, Uretim Miktari kg/h 12757 13740 14614 14928 15358

Esas reformlama iinitesindeki ¢ikis sicakligi degisiminin MTS iinitesi giris ve ¢ikis
akimlar 6zelliklerini etkilemesi nedeniyle, bu iiniteye ait sonuglar Ekler Bolimiinde

Cizelge C4’de gosterilmistir.

Buhar:LPG oran1 3 alinarak gerceklestirilen esas reformlama iinitesi 850-925 °C
araligindaki ¢ikis sicakliklari etkisi ile ilgili maliyet analizi, Cizelge 6.14'de
gosterilmektedir. Veriler incelendiginde, ¢ikis sicakligindaki artisa bagli olarak
tiretilen hidrojen miktarinin arttig1, bununla birlikte kg basina hidrojen maliyetinin de
artig gosterdigi acikca goriilmektedir. Bu durum o6zellikle harici tiiketilen yakat
gazindan kaynaklanmistir. Sekil 6.8’den agikca goriilecegi lizere, cikis sicaklig
artisina bagh olarak birim kg basina hidrojen maliyeti gorece lineer olabilecek sekilde
bir davranim gostermistir (lineer korelasyon katsayisi, r2 : 0.9831; 2. derece polinom

iliski korelasyon katsayisi, 2 : 1.0).
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Cizelge 6.14: LPG igin elde edilen veriler esaslh karsilastirilabilir maliyet

tablosu.
Birim
+ Toplam H>
Maliyet / Sicaklik Miktar, Fiyat, Tutar Maliyet Maliyeti
Unsuru - °C kg/h $/ton $/h $/h ($/kg)
LPG - 46220.0 357.6 16528.3
Yakat - 4851.0 407.3 1975.9
KSB - 850 2547841 3.9 989.8 14662.1 1.1493
Ha + 12757.3 - 0.0
YB Buhar + 172570.7 28 4832.0
LPG - 46220.0 16528.3
Yakit - 8611.9 Ustteki 3507.9
KSB - 875 275829.4 ileaym 1071.6 15797.9 1.1498
H: + 13739.8 degerler 0.0
YB Buhar + 189636.9 5309.8
LPG - 46220.0 16528.3
Yakit - 12010.7 Ustteki 4892.3
KSB - 900 295270.0 ileaym 1147.1 16813.6 1.1505
H> + 14614.2 degerler 0.0
YB Buhar + 205506.3 5754.2
LPG - 46220.0 16528.3
Yakit - 13250.9 Ustteki 5397.5
KSB - 910 302538.5 ileaym 11754 17547.2 1.1584
H: + 14928.1 degerler 0.0
YB Buhar + 211480.4 5921.5
LPG - 46220.0 16528.3
Yakit - 14975.5 Ustteki 6100.0
KSB - 925 3128618 ileaym 12155 17683.0 1.1514
H> + 15357.8 degerler 0.0
YB Buhar + 220026.2 6160.7

Bu calismada esas aliman mevcut hedeflemeye gore (14500 kg Hz/h), LPG’nin
hammadde olarak kullanilmast durumunda en uygun operasyon kosullari; su
buhari:LPG oraninin 3 ve esas refomlama iinitesi ¢ikis sicakliginin da 895°C olarak
secilmesinin uygun olacagi seklindedir. Nihai optimum proses kosullari, mevcut veya
yapilacak tasarima, kurulacak tesisteki hidrojen iiretim kapasitesine ve uzun siireli

strdurdlebilir birim fiyat analizlerine gore belirlenmelidir.
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Sekil 6.8: Esas reformlama {initesi ¢ikis sicakligina bagl olarak H» iiretim miktar1 ve

H> maliyet degisimi (hidrokarbon : LPG).

6.3 Nafta’nin Buhar ile Reformlanmasi

Nafta’nin buhar ile reformlanmasi yontemiyle hidrojen iiretiminde kullanilan bilesimi

Cizelge 6.15’te gosterilmektedir.

Cizelge 6.15: Nafta bilesimi.

Bilesen mol (%)
n-Bitan 16.66
n-pentan 13.99
I-pentan 16.33
n-hekzan 8.97
n-heptan 2.69
Siklopentan 2.07
Metilen siklopentan 5.74
2 Metil Pentan 12.98
Siklohekzan 3.29
Etilen Siklohekzan 7.40
2 Metil Hekzan 6.73
2 Metil Heptan 0.44
Benzen 1.94
Toluen 0.66
Merkaptan 0.084

Daha onceki hidrokarbon yapilarda oldugu gibi, nafta igerisindeki Cp+ yapisindaki
bilesenler 6.1 ve 6.2 reaksiyonlari geregince on-reformlama unitesinde oOncelikle

metan ve karbon oksit yapilarina donistiiriilmektedir. Bu Uniteye nafta beslenmesi ile
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LPG beslenmesi benzer reaksiyonlar tzerinden yurimektedir. Co+ doniistimleri 6n
reformlama Unitesinde LPG besleme durumu ile aym sekilde gergeklesmektedir.
Ancak nafta icerisinde bulunan hidrokarbonlar C:H orani daha yiiksek oldugundan
buhar:nafta orani 3 olarak degerlendirilip bu esas tizerinden B6liim 5’de kullanilacak

hammadde miktar1 46070 kg/h olarak belirlenmisti.

6.3.1 Proseste buhar/nafta oraninin etkisi

Naftanin 46070 kg/h besleme miktar1 esasli, buhar ile reformlanmasi prosesinde farkl
buhar : nafta oranlarinin (3, 3.25, 3.5, 3.75 ve 4) hidrojen iiretim miktarina ve diger

bazi 6zellikle degisimlerine etkileri irdelenmis ve sonuglar ortaya konulmustur.

Esas reformlama (nitesine giren ve ¢ikan akimlarin bilesimleri, 3 farkli oran igin
Cizelge 6.16°de gosterilmektedir. Diger oranlar Ekler kisminda Cizelge B3’de

verilmistir.

Cizelge 6.16: Buhar:Nafta oranina gore esas reformlama tinitesi giris ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degisimi*.

Buhar : Nafta =3 Buhar : Nafta=3.5 Buhar : Nafta =4
Giris Akim Cikis Akim |Girig Akim  Cikis Akim | Giris Akim | Cikis Akim
Bilesen (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H.0 60.32 29.14 64.40 33.11 67.66 36.71
H> 7.27 47.50 6.95 45.79 6.67 44.00
CcoO 0.22 13.73 0.16 12.17 0.12 10.83
CO; 8.29 6.36 7.49 6.65 6.84 6.83
CH,4 23.89 3.26 21.00 2.28 18.71 1.62

* . Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C olmasi durumuna goéredir.

Hidrokarbon kaynag: olarak nafta kullanilmasi: durumundaki Cizelge 6.12 tarzindaki
bilesim degisimleri, on-reformlama ve MTS (niteleri icin Ekler Boliimiinde sirasiyla

Cizelge A3 ve Cizelge C5’de ortaya konulmustur.

Sekil 6.9°da buhar:nafta oranina bagli olarak esas reformlama iinitesine giren ve ¢ikan
bilesenlerin % mol degerlerindeki degisimler gosterilmektedir. Daha 6nceki benzer
sekillerde oldugu gibi dolu bar bilesenin iiniteye giris 6zelligini, hemen bitisigindeki
taral1 bar ise ayn1 bilesenin {inite ¢ikisindaki bilesim degerini ifade etmektedir. Sekil
incelendiginde, artan buhar:nafta oranina bagli olarak iiniteye beslenen metan
miktarinda azalma olmakla birlikte, bu oranin artisina bagli olarak metanin esas

reformlama {initesindeki doniisimii bu durumdan olumlu yonde etkilenmistir.
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Buhar:nafta oraninin 3 olmasi durumundaki metan bilesimi degisimi (giris ve ¢ikistaki

metan kmol/h miktarlarina gore) %81.05 iken, bu deger 4 oran1 durumunda %88.44

olmustur.

Cizelge 6.17°de buhar:nafta oraninin degisiminin tiim prosesteki bazi oOzellikler

Uzerine olan etkilerini ortaya koyan sonuglar gosterilmektedir. Buradan goriilecegi

lizere, artan buhar miktarina bagli olarak MTS ve on-reformlama {initesi ¢ikis

sicakliklar1 azalacak sekilde degisim gostermektedir. Artan buhar:nafta oranina bagh

olarak hidrojen Uretimi artmakta ve metan slip degeri (bkz.Cizelge A5) azalmaktadir.
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Sekil 6.9: Esas reformlama {initesinde buhar:nafta oranina gore bilesenlerdeki

degisimler (iinite ¢ikis sicakligi 910°C).

Cizelge 6.17: Naftanin buhar ile reformlanmasi prosesinde kullanilan buhar:nafta

orani etkisi.

Buhar : Nafta Orani

Unite Giris/Cikis Ozellikleri Birim 3.0 325 35 375 4.0

Hidrokarbon besleme akimi kg/h 46070

Yakma Unitelerinde Kullanilan Yakit Miktar1  kg/h 13033 14838 16420 17809 19035
On-Reformlama Giris Sicaklig °C 455

On-Reformlama Cikis Sicaklig °C 498 4925 487.6 483.3 4795
Reformlama Giris Sicaklig °C 580

Reformlama Cikis Sicakligi °C 910

Reformlama Giris Basinci bar 31.58

Reformer Cikis Basinci bar 29.22

MTS Giris Sicakligi °C 200

MTS Cikis Sicakligi °C 333 328.3 3232 3179 3126
H> Saflig1 % 99.9

H, Uretim Miktari kg/h 14500 14974 15383 15735 16039
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Hidrojen iiretiminin biiylik bolimiiniin gerceklestigi esas reformlama {initesinde,
buhar oransal miktarindaki artis hem reaksiyonlarin hidrojen iiretimine dogru
kaymasina neden olmak suretiyle hem hidrojen iiretimi miktarinda artisa neden olmus
(metan doniisiimii %81.05°den %88.44’e degisim gostermis idi), hem de reformlama
tinitesinden gegen akis miktarinin artmasi sonucunda yakit gazi tiikketiminin artmasina
neden olmustur. Harici kullanilan yakit gazi miktart degisimi, artan su buhari
miktarina gore lineere yakin bir sekilde meydana gelmistir (lineer korelasyon
katsayis, 12 : 0.9942 ; 2. derece polinom iliski korelasyon katsayisi, r2 : 1.00). Unite
tasarimi, proses gazi ve baca gazi sicakliginin {inite i¢inde kazanilmasina yonelik
yapildigindan, proses gazi ve baca gazi miktarindaki artig buhar tiretiminin artmasini
da saglamistir. Bu degisim de yaklasik olarak lineer olarak gerceklesmistir (lineer
korelasyon katsayisi, 12 : 0.9969 ; 2. derece polinom iliski korelasyon katsayisi, r? :

1.00).

Su buhari:nafta oran1 degisimine gore, 910°C esas reformlama {inite ¢ikis sicakligi
esasli prosesin karsilastirilabilir maliyet analizi gerceklestirilmis ve sonuglar Cizelge
6.18’de ortaya konulmustur. Su buhari:nafta oranina bagli olarak hidrojen tiretim
miktar1 ve birim kg basina maliyet degisimi Sekil 6.10°da gorsel hale getirilmis olarak

gorulmektedir.
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Buhar : Nafta Oram

Sekil 6.10: Buhar:nafta oranina bagl olarak H> tiretim miktar1 ve H2 maliyet

degisimi.

Cizelge 6.18 ve Sekil 6.10 verilerinden, harici kullanilan yakit gazi miktari, liretilen

hidrojen miktari, rafineri i¢in iiretilen yiiksek basingli buhar miktar1 gibi maliyete esas
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teskil eden unsurlar, diger hidrokarbon kaynaklarinda oldugu gibi artan buhar:nafta
oranina gore artig gosterir iken, birim kg basina H, maliyeti diger hidrokarbon

davranimlarindan farkli olarak nafta i¢in buhar oransallig1 arttik¢ca azalim gdstermistir.

Bu durumun esas nedeni hammadde fiyatlar1 arasinda bulunan farktan
kaynaklanmaktadir (dogal gaz : 395 $/ton; LG : 357.6 $/ton ; nafta : 469.3 $/ton; yakit
gazi : 407.3 $/ton). Biitiin durumlar i¢in en maliyet igerisindeki en blyuk etken
hammadde fiyatidir. ikinci etken ise yakit gazi maliyetidir. Hammadde fiyatlar1 artan
buhar ve yakti gazi i¢in sabit kalmakta olup hidrojen miktar ile birlikte buhar ve yakit
gaz1 miktar1 artmaktadir. Ancak hammadde fiyatindaki farklar nedeniyle kullanilan
yakit gazi artsa bile tiretilen hidrojen miktari ve hammadde maliyetinin yiiksek olmasi
genel toplam maliyeti diislirmektedir. Kullanilan yiiksek buhar:nafta orani nedeniyle
artan hidrojen miktar1 nedeniyle de kg basina olusan hidrojen maliyeti diger iki

durumdan farkl olarak diismektedir.

Bu baglikta ortaya ¢ikan sonuglar ve mevcut hedeflememiz dogrultusunda, proses
lizerine esas reformlama iinitesi ¢ikis sicakliginin etkisinin incelenmesi siirecinde,

buhar:nafta oranin 3 olarak alinmasi uygun bulunmustur.
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Cizelge 6.18: Nafta icin elde edilen veriler esasli karsilastirilabilir maliyet
tablosu.

Birim
Buhar/Nafta Toplam H.
Maliyet / Orani Miktar, Fiyat, Tutar Maliyet Maliyeti

+

Unsuru - kg/h $/ton $/h $/h ($/kg)
Nafta - 46070.0 469.3 21618.3
Yakat - 13032.6  407.3 5308.6
KSB - 3 300624.1 3.9 1167.9 22281.2 1.5367
H2 + 14499.5 - 0.0
YB Buhar + 2076284 28.0 5813.6
Nafta - 46070.0 21618.3
Yakit - 14838.3 Ustteki 6044.1
KSB - 3.25 310957.5 ileaym 1208.1 22851.1 1.5260
H> + 14974.2 degerler 0.0
YB Buhar + 214978.3 6019.4
Nafta - 46070.0 21618.3
Yakit - 16419.8 Ustteki 6688.3
KSB - 3.50 320558.4 ile aym 1245.4 23346.7 1.5177
H> + 15383.1 degerler 0.0
YB Buhar + 221616.9 6205.3
Nafta - 46070.0 21618.3
Yakit - 17809.2 Ustteki 7254.2
KSB - 3.75 329264.8 ileaym 1279.2 23777.1 15111
H: + 15735.5 degerler 0.0
YB Buhar + 227668.5 6374.7
Nafta - 46070.0 21618.3
Yakit - 19034.6 Ustteki 7753.4
KSB - 4 3372155 ileaym 1310.1 24151.7 1.5058
Ha + 16039.4 degerler 0.0
YB Buhar + 233219.6 6530.1

6.3.2 Proseste esas reformlama nitesi ¢ikis sicakh@inin etkisi

Naftanin 46070 kg/h besleme miktari esasli, buhar ile reformlanmasi prosesine farkli
buhar:nafta oraninin incelenip gerekgesi dnceki boliimde belirtildigi iizere bu oranin 3
olarak se¢ilmis oldugu durum igin, esas reformlama iinitesi ¢ikis sicakliginin (850,
875, 900, 925°C) hidrojen iiretim miktarina ve diger bazi 6zelliklerin degisimlerine

etkileri irdelenmis ve sonuglar ortaya konulmustur.

Esas reformlama iinitesine giren ve ¢ikan akimlarin bilesimleri, farkli sicakliklar i¢in

Cizelge 6.19°da gosterilmektedir.
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Cizelge 6.19: Sicaklik degisimine bagli esas reformlama {initesi giris ve ¢ikis akim

bilesimlerindeki degisimler (hidrokarbon : nafta).

Reformlama Unitesi Cikis Sicakligi, °C

850 875 900 925
Giris Akim  Cikis Akim  Cikis Akim  Cikis Akim  Cikis Akim
Bilesen  (%mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 60.32 32.32 30.84 29.58 28.55
H2 1.27 43.13 45.16 46.89 48.32
CO 0.22 11.04 12.25 13.34 14.28
CO2 8.29 7.53 7.02 6.54 6.11
CHg4 23.89 5.97 4.73 3.65 2.74

Sekil 6.11°de sicakliga bagli olarak esas reformlama iinitesine giren ve c¢ikan
bilesenlerin % mol degerleri iizerinden degisimler, bar grafik esash gosterilmektedir
(daha onceki boliimde galisilan 910 °C’da dahil edilerek). Daha 0Onceki benzer
gosterimde oldugu gibi, burada da dolu bar gosterimi iiniteye giris 6zelligini, hemen
bitisigindeki tarali bar ise ayni bilesenin {inite ¢ikis 6zelligini ifade etmektedir. Daha
once incelemelerde de vurgulandig: iizere, sicaklik incelemesi buhar:nafta orani (3)
ayn1 deger esas alinarak gergeklestirildiginden, giris 6zellikleri degismemektedir.
Unite ¢ikis sicakligmin artisa bagh olarak, ¢ikis akimindaki metan igerigi azalim
gostermistir. Bu durum, sicaklik artisina bagli olarak metan doniisiimiiniin arttigini
gostermektedir. 850°C esas reformlama ftinitesi ¢ikis sicakligi i¢in metan doniigimii

%67.00 iken, bu deger 925°C ¢ikis sicakligi icin %83.94 mertebesine ¢cikmustir.
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Sekil 6.11: Esas reformlama tinitesinde ¢ikis sicakligina bagl olarak bilesenlerin

degisimleri (buhar:nafta orani : 3).
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Esas reformlama iinitesindeki toplam reaksiyonun endotermik yapiya sahip olmasi
nedeniyle, sicaklik artisina bagl olarak ¢ikis akiminda metan bilesimi miktar1 azalim
gostermistir. Cizelge 6.20°den goriilecegi iizere, esas reformlama tinitesindeki ¢ikis
sicakligl artisina bagli olarak hem artan sicaklik nedeniyle hem de metan slip
degerlerinin azalmasiyla (bkz. Cizelge 6.19), proseste harici kullanilan yakit gazi
miktar1 artig gostermistir. Sicakliga bagli olarak artan harici yakit gazi miktari, sicaklik
ile lineere yakin bir iligki igerisinde davranim gostermistir (lineer korelasyon katsayisi,

r? : 0.9974; 2. derece polinom iliski korelasyon katsayisi, 12 : 1.0).

Cizelge 6.20: Naftanin buhar ile reformlanmasi prosesinde reformlama tinitesi ¢ikis

sicaklig etkisi.

Esas Reformlama Unitesi Cikis Sicakligy, °C

Unite Giris/Cikis Ozellikleri Birim 850 875 900 910 925

Hidrokarbon besleme akimui kag/h 46070

Yakma Unitelerinde Kullanilan Yakit Miktar1  kg/h 4859 8523 11827 13033 14705
On-Reformlama Giris Sicaklig °C 455

On-Reformlama Cikis Sicaklig °C 498

Reformlama Giris Sicaklig1 °C 580

Reformlama Giris Basinci bar 31.58

Reformer Cikis Basinct bar 29.22

MTS Giris Sicakligi °C 200

MTS Cikis Sicaklig °C 3114 3216 3301 333 336.9
H> Saflig1 % 99.9

H, Uretim Miktari kg/h 12388 13345 14195 14500 14916

Cizelge 6.19 ve 6.20 birlikte degerlendirildiginde, esas reformlama iinitesinde sicaklik
yiikselisine bagli olarak artan karbonmonoksit miktari, bu {initeyi takip eden, su gazi
gecis reaksiyonlarmin gergeklestigi MTS reaktoriiniin  ¢ikis  sicakliginin  da
yukselmesine neden olmustur. Bu durum reformlama {initesinden ¢ikan
karbonmonoksit miktarinin artmasi ve MTS Unitesindeki net reaksiyonun ekzotermik
olmasi ile aciklanabilir. Artan reformlama iinitesi ¢ikis sicakligi metan doniisiimiinii
arttirmis ve nihai {irtin olan hidrojen miktarinin artmasini saglamistir. Bu doniisiimiin
artmasi nedeniyle karbonmonoksit miktar1 artmis ve MTS reaktoriinde gerceklesen
doniistim reaksiyonlart da artig gostererek, MTS Unitesi ¢ikis sicakliklarinin
yukselmesine neden olmustur. Reformlama iinitesinde ¢ikis sicakligi degisimi 6n
reformlama {initesinde bir degiseme neden olacak nitelikte olmadigindan, Cizelge

6.19'dan goriilecegi iizere bu {initenin ¢ikis sicakliklar1 sabit degerde kalmistir.
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Esas reformlama iinitesindeki ¢ikis sicakligi degisiminin MTS iinitesi giris ve ¢ikis
akimlar1 6zelliklerini etkilemesi nedeniyle, bu {initeye ait sonuglar Ekler Boliimiinde

Cizelge C6’da gosterilmistir.

Buhar:nafta oran1 3 alinarak gerceklestirilen esas reformlama iinitesi 850-925 °C
araligindaki ¢ikis sicakliklart etkisi ile ilgili maliyet analizi, Cizelge 6.21'de
gosterilmektedir. Esas reformlama tinitesinde ¢ikis sicakliginin artisi, iiretilen buhar
ve hidrojen miktarlarinin artisina neden olmaktadir. Buna bagli olarak tiiketilen yakit
gaz1 ve kazan besleme suyu artmaktadir. Cizelge 6.21 ve Sekil 6.12°den agikga
goriilecegi lizere, sicaklik artisina bagli olarak buhar, harici yakat, iiretilen hidrojen
miktari, kazan besleme suyu gibi unsurlar artis gosterirken, birim kg basina H> maliyeti
azalmaktadir. Esas reformlama {initesi ¢ikis sicakligi artisina bagl olarak birim kg
basina hidrojen maliyeti, sicaklik ile 2. derece polinom sekilde bir davranim
gostermistir (lineer korelasyon katsayisi, r?> : 0.9864; 2. derece polinom iliski

korelasyon katsayisi, r° : 1.0).

Bu calismada esas alinan mevcut hedeflemeye gore (14500 kg Ho/h), naftanin
hammadde olarak kullanilmasi durumunda en uygun operasyon kosullari; su
buhari:LPG oraninin 3 ve esas refomlama tinitesi ¢ikis sicakliginin da 910°C olarak

se¢ilmesinin uygun olacagi seklindedir.
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Sekil 6.12: Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakligina bagli olarak Hp tiretim miktari

ve Hz maliyet degisimi (hidrokarbon : nafta).
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Cizelge 6.21: Nafta icin elde edilen veriler esasli karsilastirilabilir maliyet
tablosu.

+ Toplam Birim H,
Maliyet / Sicaklik Miktar, Fiyat, Tutar Maliyet Maliyeti

Unsuru -  °C kg/h $/ton $/h $/h ($/kg)
Nafta - 46070.0 469.3 21618.3
Yakat - 4859.1  407.3 1979.3
KSB - 850 253855.7 3.9 986.2 19832.1 1.600906
H + 12388.1 0.0 0.0
YB Buhar + 169704.2 28.0 4751.7
Nafta - 46070.0 21618.3
Yakit - 8523.2  Ustteki 3471.7
KSB - 875 2743499 ileaym 1065.8 20937.8 1.568950
H + 13345.1 degerler 0.0
YB Buhar + 186363.4 5218.2
Nafta - 46070.0 21618.3
Yakat - 11827.3 Ustteki 4817.6
KSB - 900 2932445 ileaymt 1139.3 219239 1.544513
H> + 14194.7 degerler 0.0
YB Buhar + 201834.0 5651.4
Nafta - 46070.0 21618.3
Yakat - 13032.6 Ustteki 5308.6
KSB - 910 300624.1 ileaym 1167.9 22281.2 1.536687
H> + 144995 degerler 0.0
YB Buhar + 207628.4 5813.6
Nafta - 46070.0 21618.3
Yakit - 14705.1 Ustteki 5989.8
KSB - 925 310318.9 ileaymt 1205.6 22766.4 1.526323
H> + 14915.9 degerler 0.0
YB Buhar + 215976.7 6047.3

6.4 Proseste Karisik Hammadde Kullaniminin Etkisi

Hammadde olarak kullanilan hidrokarbon tipleri arasinda bir karisim olusturularak
sisteme besleme yapilmasi durumu bu bdliimde incelenmektedir. Dogal gaz LPG
karisimi ve dogal gaz ve nafta karigimlar sirast ile 0.3/07-0.5/0.5 ve 0.7/0.3
oranlarinda kullanilmistir. Hammaddeler igin kompozisyonlar degistirilmemistir. Her
hammadde i¢in 14500 kg hidrojen iiretebilecegi durumdaki miktar1 kullanilmig ve
belirlenen oranlar ile carpilarak gereken miktar hesaplanmistir. Bu durumlar igin
buhar:hidrokarbon orani 3 olarak secilmistir. Bu degerin se¢ilme nedeni LPG ve nafta

beslemesi i¢in se¢ilen buhar:hidrokarbon oranlarinin 3 olmasidir.

6.4.1 Dogal gaz/LPG karisimi

Dogal gaz ve LPG karisiminin iiniteye beslendigi ii¢ farklt durum bu béliimde

incelenmektedir. Burada buhar:hidrokarbon orani1 daha 6nceki irdelemeler 1s18inda 3
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olarak secilmis olup, esas reformlama tiinitesi ¢ikis sicakligi olarak 910°C degeri
kullanilmistir. Esas reformlama {initesi giris ¢ikis akimlarinin bilesim degisimi Cizelge
6.22°de gosterilmektedir. Cizelgedeki veriler incelendiginde, karisimda kullanilan
dogal gaz miktarindaki artisa bagl olarak reformlama iinitesine giren metan oraninda
kiiciik miktarda artis olmakta ve tinite ¢ikisinda ise kii¢iik miktarda bu oranda azalim
meydana gelmektedir. LPG miktar1 fazla olmasi 6n reformlama tinitesinde gerg¢eklesen
reaksiyonlar1 arttirmaktadir. Buna bagli olarak buhar tiiketimi ve dolayisiyla esas

reformlama tinitesine giren buhar miktar1 azalmaktadir.

Cizelge 6.22: Dogal gaz:LPG oranina gore esas reformlama {initesi giris ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degisimi*.

Dogal Gaz/LPG = 0.3/0.7 | Dogal Gaz/LPG = 0.5/0.5 | Dogal Gaz/LPG = 0.7/0.3
Giris Akim Cikig Akim |Girig Akim  Cikis Akim | Giris Akim | Cikis Akim

Bilesen (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 63.57 29.57 64.94 29.76 66.25 29.93
H. 6.63 49.07 6.24 49.64 5.89 50.20
Cco 0.10 12.42 0.06 11.92 0.04 11.43
CO; 5.36 5.65 4.21 5.40 3.09 5.15
CH4 24.25 3.21 24.39 3.17 24.51 3.12

* . Esas reformlama iinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C ve buhar hidrokarbon oraninin 3

olmast durumuna goredir.

Artan dogal gaz miktar1 esas reforlama iinitesine giren buhar ve metan oranlarinda
artmaya neden olmustur. Ancak buhar miktar1 artis1 daha fazla oldugundan metan
doniistimii artmis ve sonugta olusan hidrojen miktar1 da artmistir. Buhar:hidrokarbon
orani sabit iken reformlama iinitesine giren buhar miktarinin artmasinin nedeni, LPG
miktarinin azalmasina bagli olarak C+2’lerin miktarinin azalmis olmasi ve bu iinitede
gerceklesen buhar tiikketimine neden olan reaksiyonlarin azalmis olmasidir. Esas
reformlama tnitesine giden buhar miktarinin artmasinin sonucu olarak metan

donilistimi artmastir.

Sekil 6.13’de dogal gaz:LPG oranina bagli olarak esas reformlama iinitesine giren ve
¢ikan bilesenlerin % mol degerlerindeki degisimler gosterilmektedir. Daha dnceki
benzer sekillerde oldugu gibi dolu bar bilesenin {initeye giris Ozelligini, hemen
bitisigindeki tarali bar ise ayni bilesenin iinite ¢ikisindaki bilesim degerini ifade
etmektedir. Sekil incelendiginde, artan dogal gaz miktarina bagli olarak iiniteye

beslenen metan miktarinda artma olmakla birlikte, bu artis grafikte hissedilir sekilde
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gorinmemektedir. Ayn1 sekilde buhar miktar1 artigina bagli olarak metanin esas
reformlama tinitesindeki donilisiimii bu durumdan olumlu yonde etkilenmistir. Dogal
gaz:LPG oranmin 0.3:0.7 olmasi durumundaki metan bilesimi degisimi (giris ve
cikistaki metan kmol/h miktarlarima gore) %81.53 iken, bu deger 0.7:0.3 oram

durumunda %82.13 olmustur.
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Sekil 6.13: Esas reformlama tinitesinde ¢ikis sicakligina bagl olarak bilesenlerin
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degisimleri (buhar:hidrokarbon orani : 3, esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakligi

910°C).

Esas reformlama iinitesine giden buhar miktarinin artmasinin sonucu olarak metan
dontlistimii artmistir. Cizelge 22°den goriilecegi lizere bu artisa bagli olarak metan slip
azalmigtir. Metan slip azalisina (bkz. Cizelge 6.22) ve endotermik esas reformlama
reaksiyonlariin artisina bagl olarak tiiketilen yakit gazi miktar1 Cizelge 6.23’den de

goriilecedi lizere artis gostermistir.

Buhar:hidrokarbon orani 3 ve esas reformlama {initesi ¢ikis sicakligi 910°C alinarak
gergeklestirilen farkli dogal gaz/LPG oranlari i¢in maliyet analizi, Cizelge 6.23'te
gosterilmektedir. Proseste kullanilan dogal gaz miktarinin artigi, Uretilen buhar ve
hidrojen miktarlarinin artisina neden olmaktadir. Buna bagli olarak tiiketilen yakit gazi

ve kazan besleme suyu artmaktadir.
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Cizelge 6.23: Hidrokarbon karisiminin buhar ile reformlanmasi prosesinde

hidrokarbon karigim oranlarinin etkisi.

Dogal Gaz : LPG Orani

Unite Giris/Cikis Ozellikleri Birim 0.3/0.7 0.5/0.5 0.7/0.3
Hidrokarbon besleme akimi kg/h  13500/32354 22500/23110 31500/13866
Yakma Unitelerinde Kullanilan Yakit Miktar1 ~ kg/h 13573 13775 13964
On-Reformlama Giris Sicaklig °C 455
On-Reformlama Cikis Sicaklig °C 471.9 457.8 443.1
Reformlama Girig Sicaklig °C 580
Reformlama Giris Basinci bar 31.58
Reformer Cikis Basinci bar 29.22
MTS Giris Sicaklig °C 200
MTS Cikis Sicaklig °C 324.3 320.7 317.1
H> Safligi % 99.9
H, Uretim Miktar kg/h 15265 15490 15715

Cizelge 6.24 ve Sekil 6.14’ten acikca goriilecegi lizere, dogal gaz artisina bagli olarak
buhar, harici yakit, iiretilen hidrojen miktari, kazan besleme suyu ve birim kg basina
H> maliyeti artis gostermektedir. Prosese beslenen hammadde igerisinde bulunan
dogal gaz miktarinin artigina bagl olarak birim kg basina hidrojen maliyeti, dogal gaz
orani ile 2. derece polinom sekilde bir davranim gostermistir (lineer korelasyon

katsayisi, 1% : 0.9999; 2. derece polinom iliski korelasyon katsayisi, r2 : 1.0).
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Sekil 6.14: Dogal gaz : LPG oranina bagli olarak Hp iiretim miktar: ve H2 maliyet
degisimi (LPG ¢arpani).
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Cizelge 6.24: Dogal gaz/LLPG karisimi igin elde edilen veriler esaslh karsilastirilabilir
maliyet tablosu.

+ Dogal Toplam Birim H»
Maliyet / Gaz/ Miktar, Fiyat, Tutar Maliyet Maliyeti
Unsuru - LPG kg/h $/ton $/h $/h ($/kg)
Dogal Gaz - 13500.0 395 5332.5

LPG - 323540 357.6 11569.8

Yakit - 03/ 13573.0 407.3 5528.7

KSB - 0.7 2137039 39 830.2 172775 11318
Ho + 15265 - 0.0

YB Buhar + 213704 28 5983.7

Dogal Gaz 22500.0 8887.5

LPG - 23110.0 8264.1

Yakit " 05/ 13775.0 Ustteki 5611.0

KSB - 0' 5 299747.9 ileaym 11645 17907.5 1.1561
H> + ‘ 15490.0 degerler 0.0

YB Buhar + 214986.4 6019.6

Dogal Gaz 31500.0 124425

LPG - 13821.0 4942 .4

Yakit " 0.7/ 13963.6 Ustteki 5687.8

KSB - 0' 3 267224.2 ileaym 1038.0 18942.6 1.2053
H:> e 15716.4 degerler 0.0

YB Buhar + 185155.5 6050.3

6.4.2 Dogal gaz/nafta karisim

Dogal gaz ve nafta karisiminin iiniteye beslendigi li¢ farkli durum bu béliimde
incelenmektedir. Kullanilan buhar hidrokarbon orani 3 olarak secilmis ve esas
reformlama {initesi ¢ikis sicakligt 910°C’dir. Esas reformlama tinitesi giris ¢ikis
akimlarinin bilesim degisimi Cizelge 6.25te gosterilmektedir. Cizelge incelendiginde
artan dogal gaz miktarina bagli olarak reformer giris akiminda metan orani dogal gaz
LPG karisgiminda oldugu gibi artmaktadir. Nafta miktariin fazla olmasi 0On
reformlama {initesinde gergeklesen reaksiyonlari arttirmaktadir. Buna bagli olarak
buhar tiiketimi ve dolayisiyla esas reformlama {initesine giren buhar miktari

azalmaktadir.
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Cizelge 6.25: Dogal gaz:nafta oranina gore esas reformlama tinitesi giris ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degigimi*.

Dogal Gaz/Nafta=0.3/0.7 | Dogal Gaz/Nafta=0.5/0.5 | Dogal Gaz/Nafta=0.7/0.3
Giris Akim Cikig Akim |Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim | Cikis Akim

Bilesen (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H.0 62.84 29.50 64.45 29.71 65.99 29.92
Ho 6.60 48.58 6.20 49.30 5.85 50.00
CoO 0.12 12.78 0.07 12.17 0.04 11.57
CO2 6.16 5.86 4.76 5.54 3.40 5.23
CH4 24.18 3.21 24.35 3.17 24.49 3.12

* . Esas reformlama ftinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C ve buhar hidrokarbon oraninin 3

olmasi durumuna goredir.

Artan dogal gaz miktar1 esas reforlama {initesine giren buhar ve metan oranlarinda
artmaya neden olmustur. Ancak buhar miktar1 artis1 daha fazla oldugundan metan
dontisiimii artmis ve sonugta olusan hidrojen miktar1 da artmistir. Buhar:hidrokarbon
orani sabit iken reformlama tinitesine giden buhar miktarinin artmasinin nedeni, nafta
miktarmin azalamasi ve buna bagli olarak Cp+’lerin miktarinin azalmasi ve burada
gerceklesen buhar tiiketimine neden olan reaksiyonlarin azalmasidir. Esas reformlama

initesine giden buhar miktarinin artmasinin sonucu olarak metan doniistimii artmistir.

Sekil 6.15’te dogal gaz:nafta oranina bagli olarak esas reformlama iinitesine giren ve
c¢ikan bilesenlerin % mol degerlerindeki degisimler gosterilmektedir. Daha 6nceki
benzer sekillerde oldugu gibi dolu bar bilesenin {initeye giris 0zelligini, hemen
bitisigindeki tarali bar ise aymi bilesenin iinite ¢ikisindaki bilesim degerini ifade
etmektedir. Sekil incelendiginde, artan dogal gaz miktarina bagli olarak initeye
beslenen metan miktarinda artma olmakla birlikte, bu artis grafikte hissedilir sekilde
goriinmemektedir. Aynmi sekilde buhar miktar1 artisina bagh olarak metanin esas
reformlama iinitesindeki doniisiimii bu durumdan olumlu yonde etkilenmistir. Dogal
gaz:LPG oraninin 0.3:0.7 olmasi durumundaki metan bilesimi degisimi (giris ve
cikistaki metan kmol/h miktarlarina gore) %81.22 iken, bu deger 0.7:0.3 oran

durumunda %82.01 olmustur.
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degisimleri (buhar:hidrokarbon orani: 3, esas reformlama iinitesi ¢ikis sicakligi

910°C).

Esas reformlama Unitesinde tiketilen hammaddelerden olan buhar miktarinin artisina
bagli olarak metan doniigiimii artmustir. Cizelge 25°den goriilecegi tizere bu artisa bagl
olarak metan slip azalmistir. Metan slip azalisina (bkz. Cizelge 6.25) ve endotermik
esas reformlama reaksiyonlarinin artisina bagl olarak tiiketilen yakit gazi miktar

Cizelge 6.26’den de goriilecegi lizere artis gostermistir.

Cizelge 6.26: Hidrokarbon karisiminin buhar ile reformlanmasi prosesinde

hidrokarbon karisim oranlarinin etkisi.

Dogal Gaz : Nafta Orani

Unite Giris/Cikis Ozellikleri Birim 0.3/0.7 0.5/0.5 0.7/0.3
Hidrokarbon besleme akimi kg/h  13500/32249 22500/23035 31500/13821
Yakma Unitelerinde Kullanilan Yakit Miktar1 ~ kg/h 13426 13673 13906
On-Reformlama Giris Sicaklig °C 455
On-Reformlama Cikis Sicaklig °C 476 460.9 445
Reformlama Giris Sicakligi °C 580
Reformlama Giris Basinci bar 31.58
Reformer Cikis Basinct bar 29.22
MTS Giris Sicakligi °C 200
MTS Cikis Sicakligi °C 326.8 322.5 318.2
H> Saflig: % 99.9
H, Uretim Miktari kg/h 14965 15275 15586
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Buhar:hidrokarbon orani 3 ve esas reformlama {initesi ¢ikis sicakligi 910°C alinarak
gerceklestirilen farkli dogal gaz/nafta oranlari i¢in maliyet analizi, Cizelge 6.27'de
gosterilmektedir. Proseste kullanilan dogal gaz miktarinin artigi, Uretilen buhar ve
hidrojen miktarlarinin artisina neden olmaktadir. Buna bagli olarak tiiketilen yakit gazi
ve kazan besleme suyu artmaktadir. Cizelge 6.27 ve Sekil 6.14’ten agikga goriilecegi
tizere, dogal gaz artisina bagl olarak buhar, harici yakit, iiretilen hidrojen miktari,
kazan besleme suyu ve birim kg basina Hy maliyeti artis gostermektedir. Prosese
beslenen hammadde igerisinde bulunan dogal gaz miktarinin artisina bagl olarak
birim kg basina hidrojen maliyeti, dogal gaz miktari ile 2. derece polinom sekilde bir
davranim gostermistir (lineer korelasyon katsayisi, 12 : 0.9999; 2. derece polinom iliski

korelasyon katsayisi, r? : 1.0).

Cizelge 6.27: Dogal gaz/nafta karisimi igin elde edilen veriler esash

karsilastirilabilir maliyet tablosu.

+ Dogal Toplam  Birim H;
Maliyet / Gaz/  Miktar, Fiyat, Maliyet  Maliyeti
Unsuru - Nafta kg/h $/ton  Tutar $/h $/h ($/kq)
Dogal Gaz - 13500.0 395 5332.5
Nafta - 32249.0 469.3 15132.8
Yakit - 03/ 13426 407.3 5468.8 21186.1 14157
KSB - 07 299557 3.9 1163.8
H> + 15265 - 0.0
YB Buhar  + 211138 28 5911.9
Dogal Gaz 22500.0 8887.5
Nafta - 23035.0 10809.2
Yakit " o5/ 13673.0  Ustteki  5569.4
KSB - 0'.5 298799.0 ileaym  1160.8 20456.6 1.3392
Ho + 15275.0 degerler 0.0
YB Buhar + 213226.0 5970.3
Dogal Gaz 31500.0 124425
Nafta - 13821.0 6485.5
Yakit 07 13906.0  Ustteki  5664.3
KSB - 0'3 297790.0 ileaym  1156.9 19727.3 1.2657
H, + 15586.0  degerler 0.0
YB Buhar + 215071.0 6022.0
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Dogal Gaz - Nafta Oram

Sekil 6.16: Dogal gaz : Nafta oranina bagl olarak H> tiretim miktar1 ve H> maliyet

degisimi (Nafta ¢arpani).

6.5 Degerlendirme

Bu calisma kapsaminda buhar ile reformlama esasli endiistriyel bir hidrojen iiretim
tesisi modellenmis ve bu model ile ti¢ farklt hammadde kullanilarak hidrojen tiretimine
etki edecek farkli senaryolar tizerinden prosesteki degisimler ve belirli bir yaklagim ile
maliyet analizleri ortaya konulmustur. Bu senaryolar buhar:hidrokarbon oraninin
degisimi (her bir hidrokarbon hammaddesi i¢in mevcut endiistriyel tiretimde kullanilan
oranlarin belirli aralikla degistirilmesi), esas reformlama reaktorii ¢ikis sicakliginin
(875-925°C araliginda) degisimi ve dogal gaz/LPG ve dogal gaz/nafta karisimlarinin
tizerine kurgulanmistir. Proses analiz siirecinde dncelikle sabit hidrojen iiretim miktari
(14500 kg Ho/h) esas alinarak, ¢alisilmasi hedeflenen ti¢ farkli hammadde (dogal gaz,
LPG ve nafta) i¢in farkli buhar:hidrokarbon oranlar1 {izerinden (literatiirde belirtilen
caligma araligindan uygun birisinin secilmesiyle), herbir hammadde i¢in hedeflenen
hidrojen miktarinin elde edilebilecegi hammadde miktarlar1 ortaya konulmustur.
Hammadde miktarlar1 belirlendikten sonra sabit reformlama {initesi ¢ikis sicakliginda
(910°C) farkl1 buhar:hidrokarbon oranlarina bagh olarak proses analiz edilmistir. Esas
reforlama {initesi ¢ikis sicakligi ve buhar:hidrokarbon orani sabit iken (910°C ve 3)
dogal gaz/LPG ve dogal gaz/nafta karisimi (0.3/0.7, 0.5/0.5 ve 0.7/0.3) sisteme
beslenerek proses analiz edilmistir. Secilen buhar:hidrokarbon oranlari endiistriyel
kosullara uygunluk acisindan literatiirde de belirtilen buhar fazlas1 olacak sekilde

kullanilmis, 6n reformlama iinitesinden reforlama iinitesine metandan daha yuksek
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karbon sayisina sahip hidrokarbon ge¢isi engellenmistir. Bu nedenle buhar artiginin 6n
reformlama reaktoriine etkisi sadece sicaklik azalimi olacak sekilde sonuclara
yansimistir. Esas reaksiyonun gergeklestigi reaktor olan reformlama Unitesi, artan
buhara bagli olarak metan doniistimiiniin artmasina neden olmus ve bu iiniteyi takip
eden MTS reaktorii ile kalan karbonmonoksit doniisiimii tamamlanmistir. Bu siireg
sonucunda olusan hidrojen miktar1 buhar artisina bagli olarak calisilan tic hammadde
icin de artis gostermistir. Sicaklik artis1 durumu i¢in her hammadde icin belirli bir
buhar:hidrokarbon orani lizerinden sicaklik denemeleri gerceklestirilmistir. Sicaklik
artisi, esas reformlama reaktorii ¢ikis sicakligi iizerinden tanimlandigindan, bu
initenin dncesinde bulunan 6n reformlama reaktorii i¢in bir degisiklik yaratmamaistir.
Artan esas reformlama {initesi sicakligi ile birlikte metan doniistimii artarak ¢ikista
hidrojen ve karbonmonoksit miktarlarinin artisina neden olmustur. Bu artis sonrasi
MTS reaktorii i¢in olusan yiik artmis ve bu da bu iinitedeki ¢ikis sicakligi
yiikselmesine neden olmustur. Sonug¢ olarak da toplam iiretilen hidrojen miktari
artmistir. Dogal gaz/LPG ve dogal gaz/nafta karisimlar i¢in dogal gaz oraninin artmasi
on reformlama uUnitesi ¢ikis sicakligi diisirmektedir. Bunun nedeni hammadde
iceriginde bulunan C+2 hidrokarbon miktarinin azalmis olmasidir. Bu azalisa bagl
olarak bu iinitede tiiketilen buhar miktar1 da azalim gostermistir. Sonu¢ olarak iki
karisim i¢in de esas reformlama {initesine giden metan ve buhar miktart artmistir. Bu
artiglara bagl olarak toplam metan doniistimii artarak toplam hidrojen {iretimini de

arttirmistir.

Bu irdelemeler sonucu ortaya ¢ikan tabloya gore buhar orani ve sicakligin artmasi kg
basina hidrojen maliyetinde dogal gaz ve LPG i¢in artig yaratirken nafta icin diisiis
yaratmistir. Maliyet tablosu incelendiginde en biiyiik etkinin hammadde fiyatindan
kaynaklandig1 goriilmektedir. Maliyet hesaplamasi yapilirken yakit gazi fiyati
hammadde fiyat1 ile ayn1 alindiginda buhar:hidrokarbon orani ve esas reformlama
tinitesi ¢ikis sicakligi artis1 i¢in kg hidrojen birim maliyeti G¢ hammadde igin de
diismektedir. Cizelge E serisi bu maliyetleri ayr1 ayr1 gostermektedir. Buhar ve sicaklik
artis1 yakit gazi tiiketimine benzer sekilde artis yoniinde etki etmektedir. Yakit gazi
tilketiminin artmasindan kaynakli maliyet artis1 elde edilen hidrojene diisiik
kalmaktadir. Bu nedenle maliyet diigmektedir. Ancak Ek E bolimindeki Cizelge E1
incelendiginde buhar : dogal gaz orani artik¢a birim kg hidrojen maliyetinin 2 ila 3

arasinda azalarak ilerledigi ancak bu oran 4 secildiginde maliyetin 3 oranina kiyasla
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yiikseldigi gozlemlenmektedir. Bunun nedeni gerceklesebilecek metan doniisiimiiniin
maksimize hale gelip sisteme verilen buhar fazlasinin gereksiz yakit tiiketimi disinda
bir ise yaramamasidir. Yakit gazi artisina ragmen hidrojen liretimi yeterli seviyede
gerceklesmeyip gereksiz maliyet olusturmaktadir. Bu durumlar 1s1ginda hammadde
fiyatinin hidrojen maliyetinde en 6nemli etkeni olusturdugu gortlmektedir. Ancak
hammadde ve yakit gazi arasindaki fiyat farki, buhar ve sicaklik artis1 sonucunda
hidrojen maliyetinin hangi yone kaydigini belirleyen faktordiir. Bu nedenlerle Uretilen
hidrojen i¢in kullanilan hammadde se¢imi maliyet bakimindan kritik 6neme sahiptir.
Ayni sekilde kullanilan yakit gazi maliyeti de ¢aligilabilecek buhar : hidrokarbon orani
veya esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakligr belirlenirken kullanilabilecek faktorlerden
biridir.

Temel olarak alinan hidrojen tiiretim tesisinin bir rafineri i¢inde oldugu varsayimiyla
hazirlanan bu tez kapsaminda, dogal gaza ek olarak LPG veya naftanin kullaniminin
maliyetten ziyade zorunluluk zamanlarinda kullaniminin daha uygun bir secenek
olarak degerlendirilmesi gerektigi hususu, yapilan bu calisma gercevesinde ortaya
¢ikan sonuclardan birisidir. Bu sonuca varilirken, tez calismasinda kullanilan
hammadde fiyatlarinin 2019 yilinin son 6 aylik ortalamasi alindigi ve bunun {izerinden
nihai sonuglara varilmis olduguna da dikkat etmek gerekir. Bu fiyatlamalarin gegmiste
cok daha farkli noktalarda oldugu goriilmiistiir. Nafta ve LPG fiyatlarinin dogal gazdan
daha cazip oldugu uzun dénemler olmustur ve bu durum da ham petrol fiyatina bagl
oldugundan, gelecekte de benzer salimimlar yapabilecektir. EK C bolumundeki Cizelge
C.I’de 2020 Mart ay1 fiyat ortalamalar1 kullanilarak temel sicaklik ve
buhar:hidrokarbon orani i¢in maliyet hesaplamasi yapilmistir. Cizelgeden goriilecegi
Uzere en cazip fiyat naftaya aittir. Bunun nedeni ham petrol fiyatlarindaki diisiis
sebebiyle nafta fiyatlarinin diismiis olmasidir. Bu nedenle hidrojen dretim tesisinin
ikincil hammadde isleyebilir nitelikte olmasi ve bdlgesel olarak bu ikincil
hammaddenin nafta veya LPG olmasi konusunda bu iki hammadde igin bolgesel arz-
talep dengesinin gozetilip olusacak fiyat farkliliklarina bagl karli hidrojen tretim
hammaddelerinin (LPG, nafta veya dogal gaz ile karisimlar1) kullanilabilir olmasi

Onem arz etmektedir.
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Ek A. On-reformlama (initesi ile ilgili ek bilgiler

Cizelge Al: Buhar:Dogal gaz oranina gore 6n-reformlama tinitesindeki giris ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degisimi*.

Buhar : Dogal Gaz Orani

2.00 2.25 2.50
Giris
Akim (% Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim
Bilesen ~ mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)

H20 63.18 57.39 66.04 60.27 68.49 62.75
H2 1.69 6.24 1.56 6.17 1.44 6.10
CoO 0 0.02 0.00 0.02 0.00 0.02
CO2 0.043 1.80 0.04 1.76 0.04 1.73
CHas 32.42 34.12 29.90 31.38 27.74 29.04
C2He 1.89 0.00 1.75 0.00 1.62 0.00
CsHs 0.34 0.00 0.31 0.00 0.28 0.00

2.75 3.00 4.0
H20 70.60 64.89 72.45 66.77 78.01 72.46
H2 1.36 6.03 1.28 5.97 1.02 5.74
CoO 0.00 0.01 0.00 0.01 0.00 0.01
CO2 0.03 1.70 0.03 1.67 0.03 1.58
CHa 25.87 27.03 24.24 25.26 19.35 19.96
C2He 151 0.00 1.42 0.00 1.13 0.00
CsHs 0.27 0.00 0.25 0.00 0.20 0.00

* : Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C olmas1 durumuna goredir.
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Cizelge A2: Buhar:LPG oranina gore n-reformlama tinitesindeki giris ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degigimi*.

Buhar : LPG Orani

2.80 3.00 3.25
Giris Akim Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikig Akim
Bilesen (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 85.93 55.11 86.86 57.40 87.87 59.93
H2 231 8.24 2.15 8.04 1.99 7.81
CO 0 0.22 0 0.19 0 0.16
CO2 0.0013 8.23 0.0012 7.85 0.0011 7.41
CH4 0.00024 28.19 0.00022 26.51 0.0002 24.68
C2He 0.00962 0.00239 0.00899 0.00 0.0083 0.00
CsHs 3.1334 0.00 2.92603 0.00 2.7025 0.00
n-bitan 4.9593 0.00 4.6311 0.00 4.2773 0.00
i-bitan 3.0853 0.00 2.8811 0.00 2.6610 0.00
1-biten 0.2285 0.00 0.2134 0.00 0.1971 0.00
i-biten 0.1924 0.00 0.1797 0.00 0.1659 0.00
3.50 | 3.75
H20 88.73 62.15 89.47 64.12
H2 1.85 7.60 1.73 7.40
CO 0 0.14 0 0.12
CO2 0.0011 7.03 0.0009 6.69
CH4 0.00019 23.97 0.00018 21.66
CzHe 0.0077 0.00 0.0072 0.00
CsHs 2.5107 0.00 2.3443 0.00
n-bitan 3.9737 0.00 3.7104 0.00
i-bitan 2.4721 0.00 2.3083 0.00
1-biten 0.1831 0.00 0.1710 0.00
i-biten 0.1542 0.00 0.1439 0.00

* : Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C olmasi durumuna goredir.
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Cizelge A3: Buhar:Nafta oranina gore on-reformlama iinitesindeki giris ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degisimi*.

Buhar : Nafta Orani

3.00 3.25 3.5

Giris Akim Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim
Bilesen (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)

H20 89.94 56.08 90.73 58.74 9141 61.08
Hz 2.23 8.046 2.057 7.81 1.91 7.596
CoO - 0.242 - 0.203 - 0.173
CO2 - 9.182 - 8.654 - 8.188
CHas - 26.44 - 24.58 - 22.96
C2He - 0.002 - 0.002 - 0.002
n-bitan 1.3037 - 1.2008 - 1.113 -
Benzen 0.152 - 0.14 - 0.1298 -
Toluen 0.0520 - 0.047 4 0.0444 -
n-pentan  1.0943 - 1.0079 - 0.9342 -
I-pentan  1.2776 - 1.1768 r 1.0907 -
pentan+  3.9373 - 3.6263 - 3.3611 -
3.75 | 4.00 |
H20 92.00 63.14 92,51 64.98
Ho 1.78 7.4 1.66 7.221
CoO - 0.149 - 0.131
CO2 3 7.774 - 7.404
CHas - 21.53 - 20.26
C2He - 0.001 - 0.001
n-bitan 1.0371 - 0.9709 -
Benzen 0.1209 - 0.1132 -
Toluen 0.0414 - 0.0387 -
n-pentan  0.8705 - 0.8150 -
i-pentan  1.0163 - 0.9515 -
pentan+  3.1319 - 2.9320 -

* : Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C olmasi durumuna goredir.
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Cizelge A4: Dogal gaz:LPG oranina gore 6n-reformlama tinitesindeki giris ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degigimi*.

Dogal gaz : LPG Orani

0.3/0.7 0.5/0.5 0.7/0.3
Giris Akim Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikig Akim

Bilesen (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 81.22 59.80 77.80 61.35 74.63 62.83
H2 2.03 7.31 1.96 6.87 1.89 6.49
CO 0 0.11 0.22 0.07 0 0.04
CO2 0 5.91 8.23 4.64 0.0011 3.40
CH4 8.76 26.75 14.06 26.89 19.00 26.99
C2He 0.52 0.00 0.83 0.00 1.11 0.00
CsHs 2.02 1.48 1.48 0.00 0.97 0.00
n-bitan 3.06 2.11 211 0.00 1.22 0.00
i-bitan 1.90 1.31 1.31 0.00 0.76 0.00
1-biten 0.34 0.24 0.24 0.00 0.14 0.00

* . Esas reformlama iinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C ve buhar hidrokarbon oraninin 3

olmasi durumuna goredir.

Cizelge A5: Dogal gaz:Nafta oranina gore on-reformlama tinitesindeki giris ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degigimi*.

Dogal Gaz : Nafta Orani

0.3/0.7 0.5/0.5 0.7/0.3
Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim

Bilesen (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)

H20 83.09 58.95 79.02 60.77 75.29 62.52

H: 2.08 7.29 1.99 6.84 1.90 6.45

CO - 0.13 - 0.08 - 0.05

CO: - 6.80 - 5.26 - 3.75

CH4 8.98 26.72 14.31 26.87 19.19 26.99

C2He 0.52 0.00 0.84 0.00 1.12 0.00

CsHs 0.09 0.15 0.20
n-bitan 0.85 - 1.30 - 0.33 -
Benzen 0.10 - 0.15 - 0.04 -
Toluen 0.03 - 0.02 - 0.01 -
n-pentan 0.71 - 0.49 - 0.28 -
I-pentan 0.83 - 0.57 - 0.33 -
pentan+ 2.70 - 1.16 - 1.00 -

* . Esas reformlama iinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C ve buhar hidrokarbon oraninin 3

olmas1 durumuna goredir.
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Ek B. Esas reformlama tnitesi ile ilgili ek bilgiler

Cizelge B1: Buhar:Dogal gaz oranina gore esas reformlama iinitesi giris ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degisimi*.

Buhar : Dogal Gaz Orani

2.25 2.75 4.00
Giris
Akim (% Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim
Bilesen ~ mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 61.8 23.77 66 28.1 73.14 37.18
H2 5.94 54.04 5.83 52.2 5.596 47.05
CcoO 0.02 12.63 0.01 11.4 0.011 8.815
CO2 1.7 4.194 1.64 4.63 1.538 5.261
CH4 30.2 5.116 26.1 3.51 19.47 1.507

* : Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C olmasi durumuna goredir.

Cizelge B2: Buhar:LPG oranina gore esas reformlama {initesi giris ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degigimi*.

Buhar : LPG Orani

3.00 3.50
Giris
Akim (% Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim
Bilesen  mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 61.43 29.26 65.33 33.17
H2 7.28 48.21 6.96 46.45
CO 0.17 13.20 0.13 11.74
CO2 7.10 6.05 6.44 6.33
CHgy 24.00 3.27 21.14 2.29

* . Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C olmast durumuna goredir.

98



Cizelge B3: Buhar:Nafta oranina gore esas reformlama {initesi giris ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degigimi*.

Buhar : Nafta Orani

3.25

3.75

Giris

Akim (% Cikis Akim

Giris Akim  Cikis Akim

Bilesen ~ mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 62.48 31.18 66.12 34.96
H2 7.103 46.66 6.803 44.9
CO 0.185 12.92 0.137 11.47
COz 7.87 6.519 7.147 6.747
CH4 22.35 2.721 19.79 1.92

* : Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C olmasi durumuna goredir.
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Ek C. MTS unitesi ile ilgili ek bilgiler

Cizelge C1: Buhar:Dogal gaz oranina gore MTS iinitesindeki girig ve ¢ikis

akimlarindaki bilesimlerin degisimi*.

Buhar : Dogal Gaz Orani

2.00 2.25 2.50
Giris
Akim (% Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim
Bilesen ~ mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)

H20 21.42 10.9 23.77 13.3 25.98 15.75
H2 54.86 65.4 54.04 64.5 53.13 63.35
(0] 13.28 2.76 12.63 2.21 12 1.778
CO2 3.918 14.4 4.194 14.6 4.429 14.65
CHg4 6.244 6.24 5.116 5.12 4.226 4.226

2.75 | 3.00 4.0
H20 28.1 18.12 30.1 20.4 37.18 28.91
H2 52.2 62.11 51.2 60.8 47.05 55.32
CO 11.4 1.441 10.8 1.18 8.815 0.533
COz 4.63 14.58 4.8 14.4 5.261 13.52
CHas 3.51 3.513 2.94 2.94 1.507 1.507

* : Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C olmasi durumuna goredir.

Cizelge C2: Esas reformlama {initesi ¢ikis sicakligina bagl olarak MTS {initesindeki

giris ve ¢ikis akimlarindaki bilesimlerin degisimi* (hidrokarbon: dogal gaz).

Esas Reformlama Unitesi Cikis Sicakligi. °C

850 875 900
Giris
Akim (% Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim
Bilesen  mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 29.68 21.17 27.99 18.66 26.5 16.51
H2 48.25 56.77 50.47 59.80 52.43 62.42
CoO 9.33 0.81 10.5 1.17 11.59 1.60
CO2 5.22 13.74 4.89 14.22 4.56 14.56
CHg4 7.26 7.26 5.89 5.89 4.67 4.67
910 | 925
H20 25.98 15.75 25.25 14.74
H2 53.13 63.35 54.09 64.59
CcO 12.00 1.78 12.57 2.06
CO2 4.43 14.65 4.243 14.75
CHg4 4.23 4.23 3.61 3.61

* . Buhar:Dogal gaz oraninin 2.5 olmasi durumuna goredir.
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Cizelge C3: Buhar:LPG oranina gore MTS finitesindeki giris ve ¢ikis akimlarindaki

bilesimlerin degisimi*.

Buhar : LPG Orani

2.80 3.00 3.25
Giris
Akim (% Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim
Bilesen ~ mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 27.58 16.08 29.26 18.02 31.27 20.40
H2 48.87 60.38 48.21 59.46 47.35 58.22
CO 13.85 2.34 13.20 1.96 12.44 1.57
CO2 5.90 17.41 6.05 17.29 6.21 17.07
CHg4 3.79 3.79 3.27 3.27 2.73 2.73
3.50 | 3.75
H20 33.17 22.71 34.99 24.94
H2 46.45 56.92 45.54 55.60
CO 11.74 1.27 11.09 1.04
COz 6.33 16.80 6.44 16.49
CHy 2.29 2.29 1.94 1.94

* : Esas reformlama iinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C olmasi durumuna goredir.

Cizelge C4: Esas reformlama {initesi ¢ikis sicakligina bagl olarak MTS {initesindeki

girig ve ¢ikis akimlarindaki bilesimlerin degisimi* (hidrokarbon: LPG).

Esas Reformlama Unitesi Cikis Sicakligi. °C

850 875 900
Giris
Akim (% Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim
Bilesen  mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 32.50 22.93 31.00 20.62 29.71 18.69
H2 43.83 53.41 45.86 56.24 47.60 58.63
CO 10.57 0.99 11.74 1.37 12.81 1.79
CO2 7.13 16.70 6.66 17.04 6.22 17.24
CHg4 5.96 5.96 4.73 4.73 3.65 3.65
910 | 925
H20 29.26 18.02 28.66 17.14
H2 48.21 59.46 49.03 60.56
CO 13.20 1.96 13.74 2.21
COz 6.05 17.29 581 17.34
CHg4 3.27 3.27 2.74 2.74

* : Buhar:LPG oraninin 3.0 olmast durumuna goredir.
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Cizelge C5: Buhar:Nafta oranina gére MTS {initesindeki giris ve ¢ikis akimlarindaki

bilesimlerin degisimi*.

Buhar : Nafta Orani

3.00 3.25 3.50
Giris
Akim (% Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim
Bilesen ~ mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 29.14 17.57 31.18 19.99 33.11 22.34
H2 47.5 59.07 46.66 57.85 45.79 56.57
CO 13.73 2.165 12.92 1.73 12.17 1.39
CO2 6.363 17.93 6.519 17.71 6.645 17.42
CHas 3.264 3.264 2.721 2.72 2.28 2.28
3.75 | 4.00
H20 34.96 24.61 36.71 26.80
H2 44.9 55.25 44.00 53.91
CoO 11.48 1.13 10.83 0.92
CO2 6.75 17.09 6.83 16.74
CHas 1.92 1.92 1.62 1.63

* : Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C olmasi durumuna goredir.

Cizelge C6: Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakligina bagli olarak MTS tinitesindeki

giris ve ¢ikis akimlarindaki bilesimlerin degisimi* (hidrokarbon: Nafta).

Esas Reformlama Unitesi Cikis Sicakligi. °C

850 875 900
Giris
Akim (% Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim
Bilesen  mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 32.32 22.39 30.84 20.11 29.58 18.22
H2 43.13 53.06 45.16 55.88 46.89 58.25
CO 11.04 1.113 12.25 1.52 13.34 1.98
CO2 7.53 17.46 7.022 17.75 6.543 17.90
CH, 5.971 5.971 4.733 4.73 3.649 3.65
910 | 925
H20 29.14 17.57 28.55 16.71
H2 47.50 59.07 48.32 60.16
(0] 13.73 2.17 14.28 2.44
CO2 6.36 17.93 6.11 17.95
CHa 3.26 3.264 2.74 2.74

* : Buhar:Nafta oraninin 3.0 olmasi durumuna goredir.
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Cizelge C7: Dogal gaz:LPG oranina gore MTS tinitesi giris ve ¢ikis akimlarindaki

bilesimlerin degisimi*.

Dogal Gaz : LPG Oran

0.3/0.7 0.5/0.5 0.7/0.3
Giris
Akim (% Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim
Bilesen  mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 29.57 18.82 29.76 19.34 29.93 19.85
H2 49.07 59.83 49.64 60.06 50.20 60.29
CO 12.42 1.67 11.92 1.50 11.43 1.35
CO2 5.65 16.41 5.40 15.82 5.15 15.23
CHg4 3.21 3.21 3.17 3.17 3.12 3.12

* : Esas reformlama tinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C ve buhar:LPG oraninin 3 olmasi

durumuna goredir.

Cizelge C8: Dogal gaz:Nafta oranina gére MTS iinitesi giris ve ¢ikis akimlarindaki

bilesimlerin degisimi*.

Dogal Gaz : Nafta Oram

0.3/0.7 0.5/0.5 0.7/0.3
Giris
Akim (% Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim | Giris Akim  Cikis Akim
Bilesen  mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol) (% mol)
H20 29.50 18.51 29.71 19.13 29.92 19.73
H2 48.58 59.57 49.30 59.88 50.00 60.18
CO 12.78 1.79 12.17 1.58 11.57 1.39
CO2 5.86 16.84 5.54 16.12 5.23 15.41
CH4 3.21 3.21 3.17 3.17 3.12 3.12

* . Esas reformlama iinitesi ¢ikis sicakliginin 910°C ve buhar:LPG oraninin 3 olmast

durumuna goredir.
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Ek D. Dogal Gaz. LPG ve Nafta’nin Mart Ay1 Fiyat Ortalamasi ile Maliyet
Hesaplamasi

Cizelge D.1: Segilen buhar:hidrokarbon oranlar1 esasli mart ay1 fiyat ortalamasi ile

maliyet hesaplamasi.

Birim
+ Buhar/Hidrokarbon Toplam H2

Maliyet / Orani Miktar. Fiyat. Tutar Maliyet Maliyeti
Unsuru - kg’/h  $/ton  $/h $/h ($/kg)
Dogal
Gaz - 45000.0 385 17325
Yakit” - 11166.9 390 4355.1
KSB - 25 2818911 39 10951 09037 11159
H: + 151475 - 0.0
YB Buhar + 209697.1 28.0 58715
LPG - 46220.0 375 173325
Yakit” - 132509 390 5167.8
KSB - 3 3025385 3.9 11754 17754.2 1.1893
H> + 14928.1 - 0.0
YB Buhar + 211480.4 28.0 59215
Nafta - 46070.0 232.8 10722.8
Yakit” - 13032.6 390 5082.7
KSB - 3 300624.1 39 1167.9 11159.8 0.7697

Ha + 14499.5 - 0.0
YB Buhar 207628.4 28.0 5813.6

+
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Ek E. Dogal Gaz, LPG ve Nafta’nin Hammadde Fiyat1 ile Yakit Gazi Fiyatlarinin Ayn
Oldugu Durumu I¢in Maliyet Hesaplamasi

Cizelge E.1: Secilen buhar:hidrokarbon oranlari esasl yakit gaz1 ve hammadde esit

fiyatli maliyet hesaplamasi (hidrokarbon : dogal gaz).

Birim
+ Buhar/Hidrokarbon Toplam H2
Maliyet / Orani Miktar. Fiyat. Tutar Maliyet Maliyeti
Unsuru - kg/h  $/ton  $/h $/h ($/kq)
Dogal
Gaz - 45000.0 395 17775.0
Yakit” - 11166.9 395 4410.9
KSB - 25 2818911 39 10951 L4095 11493
H> + 15147.5 - 0.0
YB Buhar + 209697.1 28.0 58715
Dogal
Gaz - 45000.0 395 17775.0
Yakit” - 132314 395 5226.4
KSB - 215 2936551 39 1140.8 ‘00389 1.1491
H> + 15698.0 - 0.0
YB Buhar + 217976.3 28.0 6103.3
Dogal
Gaz - 45000.0 395 17775.0
Yakit” - 15047.7 395 5943.8
KSB - 3 3043112 39 11822 189856 1.14%0
H> + 16174.5 - 0.0
YB Buhar + 225554.6 28.0 63155
Dogal
Gaz - 45000.0 395.0 17775.0
Yakit” - 20258.3 395.0 8002.0
KSB - 4 335365.0 3.9 13029 20130.0 1.1602
H> + 17350.8 0.0 0.0
YB Buhar + 248211.1 28.0 6949.9
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Cizelge E.2: Secilen esas reformalama tinitesi ¢ikig sicakligi esasli yakit gazi ve

hammadde esit fiyatli maliyet hesaplamasi (hidrokarbon : dogal gaz).

Birim
+ Toplam H2
Maliyet / Sicaklik Miktar. Fiyat. Tutar Maliyet Maliyeti

Unsuru - kg/h $/ton $/h $/h ($/kg)
Dogal

Gaz i 450000 395 17775.0

Yakitt - 63100 395 2496.0

KSB i 875 255000.0 3.9 9907 129937 1.1524
Ho + 13878.4 - 0.0

YB Buhar + 1881419 280 5268.0

Dogal

Gaz ] 450000 395 17775.0

Yakitt - 08546 395 3892.6

KSB ] =00 2745324 39 10666 10284 11500
Ho + 148067 - 0.0

YB Buhar + 203777.6 280 5705.8

Dogal

Gaz ] 450000 395 17775.0

Yakitt - 130133 395 5140.3

KSB ] oL 2023979 39 11360 /9418 11485
Ho + 156222 - 0.0

YB Buhar + 2181950 28.0 6109.5
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Cizelge E.3: Secilen buhar:hidrokarbon oranlari esasli yakit gazi ve hammadde esit

fiyatl maliyet hesaplamasi (hidrokarbon : LPG).

Birim
+ Buhar/Hidrokarbon Toplam H2

Maliyet / Orani Miktar. Fiyat. Tutar Maliyet Maliyeti
Unsuru - kg/h  $/ton  $/h $/h ($/kg)
LPG - 46220.0 357.6 16528.3
Yakit” - 132509 357.6 4738.5
KSB - 3 3025385 39 11754 16520,7 1.1067
H: + 14928.1 - 0.0
YB Buhar + 211480.4 28.0 5921.5
LPG - 46220.0 357.6 16528.3
Yakit” - 15041.7 357.6 5378.9
KSB - 3.25 313062.3 3.9 1216.2 16999.1 1.1039
H> + 15399.5 - 0.0
YB Buhar + 218727.2 28.0 61244
LPG - 46220.0 357.6 16528.3
Yakit™ - 16613.7 357.6 5941.1
KSB - 3.5 3225722 39 12532 17413.8 1.1017
H: + 15806.4 - 0.0
YB Buhar + 225313.3 28.0 6308.8

Cizelge E.4: Secilen esas reformalama tinitesi ¢ikis sicakligi esasli yakit gazi ve

hammadde esit fiyatli maliyet hesaplamasi (hidrokarbon : LPG).

Birim
+ Toplam H2

Maliyet / Sicaklik Miktar. Fiyat. Tutar Maliyet Maliyeti
Unsuru - kg/h $/ton $/h $/h ($/kq)
LPG - 46220.0 357.6 16528.3
Yakit” - 8611.9 357.6 3079.6
KSB - 875 275829.4 39 10716 15396.7 1.1186
H> + 13739.8 - 0.0
YB Buhar + 189636.9 28.0 5309.8
LPG - 46220.0 357.6 16528.3
Yakit” - 12010.7 357.6 4295.0
KSB - 900 295270.0 39 1147.1 16216.3 1.1096
H: + 14614.2 - 0.0
YB Buhar + 205506.3 28.0 5754.2
LPG - 46220.0 357.6 16528.3
Yakit” - 149755 357.6 5355.3
KSB - 925 312861.8 3.9 12155 16938.3 1.1029
H> + 15357.8 - 0.0
YB Buhar + 220026.2 28.0 6160.7
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Cizelge E.5: Secilen buhar:hidrokarbon oranlari esasli yakit gazi ve hammadde esit

fiyatl maliyet hesaplamasi (hidrokarbon : nafta).

Birim
+ Buhar/Hidrokarbon Toplam H2

Maliyet / Orani Miktar. Fiyat. Tutar Maliyet Maliyeti
Unsuru - kg/h  $/ton  $/h $/h ($/kg)
Nafta - 46070.0 469.3 21618.3
Yakit” - 13032.6 469.3 6116.2
KSB - 3 300624.1 3.9 1167.9 23088.9 1.5924
H> + 14499.5 - 0.0
YB Buhar + 207628.4 28.0 5813.6
Nafta - 46070.0 469.3 21618.3
Yakit” - 14838.3 469.3 6963.6
KSB - 3.25 3109575 3.9 1208.1 23770.6 1.5874
H: + 149742 - 0.0
YB Buhar + 214978.3 28.0 6019.4
Nafta - 46070.0 469.3 21618.3
Yakit” - 16419.8 469.3 7705.8
KSB - 3.5 320558.4 3.9 12454 24364.3 1.5838
H> + 15383.1 - 0.0
YB Buhar + 221616.9 28.0 6205.3

Cizelge E.6: Segilen esas reformalama {initesi ¢ikis sicakligi esash yakit gazi ve

hammadde esit fiyatli maliyet hesaplamasi (hidrokarbon : nafta).

Birim
+ Buhar/Hidrokarbon Toplam H2

Maliyet / Orant Miktar. Fiyat. Tutar Maliyet Maliyeti
Unsuru - kg/h  $/ton $/h $/h ($/kg)
Nafta - 46070.0 469.3 21618.3
Yakit” - 8523.2 469.3 3999.5
KSB - 3 2743499 39 1065.8 21465.5 1.6085
H: + 13345.1 - 0.0
YB Buhar + 186363.4 28.0 5218.2
Nafta - 46070.0 469.3 21618.3
Yakit” - 11827.3 469.3 5550.0
KSB - 3.25 2932445 39 1139.3 22656.2 1.5961
H> + 14194.7 0.0 0.0
YB Buhar + 201834.0 28.0 56514
Nafta - 46070.0 469.3 21618.3
Yakit” - 14705.1 469.3 6900.4
KSB - 35 3103189 3.9 12056 23677.0 1.5874
H: + 149159 0.0 0.0
YB Buhar + 215976.7 28.0 6047.3
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