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Glavni cilj ove studije bio je da se odredi uticaj ulaznih procesnih parametara na sintezu anhidrida maleinske kiseline iz n-butana u industrijskom cijevnom reaktoru sa nepokretnim slojem katalizatora. Kako bi se postigao navedeni cilj, razvijen je matematički model. Za rješavanje diferencijalnih jednačina korišten je numerički softverski paket Polymath sa Runge-Kutta-Fehlberg metodom. Najuticajniji ulazni procesni parametri su molski protoci n-butana i kiseonika. Ulazni molski protok n-butana je pokazao najveći uticaj na povećanje konverzije n-butana. Povećanje ulaznog molskog protoka kiseonika je pokazalo najveći uticaj na povećanje prinosa anhidrida maleinske kiseline. Smanjenje ulaznih molskih protoka n-butana i kiseonika su pokazali najveće uticaje na povećanje selektivnosti anhidrida maleinske kiseline (njihovi uticaji su identični). Preporučene vrijednosti za ulaznu temperaturu, ulazni pritisak, ulazni molski protok n-butana i ulazni molski protok kiseonika su 431.15 K, 1.38 bar, 27.98 kmol/h i 264.1 kmol/h, respektivno.

Ključne riječi: procesni parametri, cijevni reaktor sa nepokretnim slojem katalizatira, prinos, selektivnost. 


UVOD

Anhidrid maleinske kiseline (AMK) predstavlja materiju koja ima višestruku namjenu u hemijskoj industriji. Koristi se za proizvodnju poliesterskih i alkidnih smola, aditiva ulja za podmazivanje, zatim kao sredstvo za zakišeljavanje u prehrambenoj industriji, industriji polimernih materijala, fumarne i jabučne kiseline koji se ponovo koriste kao sredstva za zakišeljavanje. Dominantna krajnja primjena anhidrida maleinske kiseline je u proizvodnji nezasićenih poliesterskih smola. Drugi krajnji proizvodi su mravlja kiselina, poljoprivredne hemikalije, alkidne smole, lubrikanti, kopolimeri, plastika, površinski aktivna sredstva i ostalo. Kada je n-butan zamijenio benzen kao sirovinu za proizvodnju anhidrida maleinske kiseline, time je omogućen razvoj vrlo aktivnih i selektivnih katalizatora. Sve više se razvija tehnologija reaktora koji se koriste u proizvodnji anhidrida maleinske kiseline. Trenutno je proces proizvodnje anhidrida maleinske kiseline oksidacijom butana jedina industrijska heterogena selektivna oksidacija koja uključuje alkane. Novi procesi za proizvodnju anhidrida maleinske kiseline postižu veće prinose sa nižim investicijama. Veći prinosi se postižu radom sa koncentracijom kiseonika nižom od zahtijevane po stehiometrijskom odnosu. Među velikim brojem istraživanja, parcijalna oksidacija n-butana do anhidrida maleinske kiseline je dobila posebnu pažnju zbog svoje ekonomske isplativosti i relativno složenog katalitičkog sistema, kao i velike potražnje za anhidridom maleinske kiseline kao hemijskog proizvoda. Kinetičkim modelom je moguće uspješno predvidjeti podatke za širok spektar redoks uslova, što je primjenjivo za reaktore sa nepokretnim i fludiziranim slojem katalizatora [1]. Mnogi modeli dobro predviđaju konverziju butana, ali loše predviđaju selektivnost. Većina modela je u potpunosti empirijska i zbog toga su ograničeni za predviđanje izvedbi reaktora van područja eksperimentalnih uslova. Da bi se tačnije procijenila reakcijska kinetika, potrebno je imati odgovarajući model transporta gasnih i čvrstih faza [2]. Moderni komercijalni procesi za proizvodnju anhidrid maleinske kiseline su zasnovani na selektivnoj oksidaciji n-butana preko vanadij-fosfor-oksid katalizatora u reaktorima sa nepokretnim i fluidiziranim slojem katalizatora [3]. Reaktor sa nepokretnim slojem katalizatora je dobro poznata tehnologija čije poboljšanje se zasniva više na modifikaciji katalizatora, nego na dizajniranju reaktora. U svim procesima koristi se katalizator na bazi V2O5. Anhidrid maleinske kiseline se u našem bližem okruženju proizvodi u Global Ispat Koksna Industrija d.o.o. Lukavac, sa godišnjom proizvodnjom od 10000 tona. Sinteza se izvodi parcijalnom oksidacijom n-butana u katalitičkom cijevnom reaktoru sa nepokretnim slojem katalizatora. Matematički model predstavlja koristan alat za simulaciju i projektovanje procesne opreme u hemijskoj/procesnoj industriji, kao i za određivanje uvjeta optimalne izvedbe. Rezultati ovakvih studija mogu poslužiti kao korisne smjernice za poboljšanje projektiranja i rada postrojenja, kako bi se poboljšala izvedba cijelog procesa bez potrebe za skupim probama na samom postrojenju.  Cilj istraživanja je da se, primjenom matematičkog modela, utvrdi uticaj ulaznih procesnih parametara na izvedbu sinteze anhidrida maleinske kisline iz n-butana u industrijskom cijevnom reaktoru sa nepokretnim slojem katalizatora.


METODE RADA

Na slici 1 prikazan je industrijski reaktor u Global Ispat Koksna Industrija d.o.o. Lukavac, sa šematskim prikazom jedne cijevi i izgledom reaktora u postrojenju. 
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                         a)                                                                             b)
Slika 1. a) Industrijski cijevni reaktor sa nepokretnim slojem katalizatora:
a) šematski prikaz cijevi reaktora, b) vanjska površina reaktora.

Pretpostavke i pojednostavljenja modela

Sljedeće pretpostavke i pojednostavljenja su se koristila u izvođenju jednačina modela:
· ne postoje radijalni gradijenti temperatura i koncentracija u reaktoru,
· reaktor radi u stacionarnom stanju,
· primjenljiv je jednodimenzionalni pseudohomogeni model,
· pretpostavljena je konstantna vrijednost koeficijenta pada pritiska,
· pretpostavljena je konstantna vrijednost ukupnog koeficijenta prijenosa topline.

Mehanizam reakcija I (za slučajeve primjene kinetičkih modela (12) i (13))
Osnovna reakcija:
       [image: ]					                                      (1) 
Sporedne reakcije:
[image: ]					                                      (2)
[image: ]					                                      (3)
Mehanizam reakcija II (za slučajeve primjene kinetičkih modela (7), (8), (9), (10), (11), (14), (15) i (16))
Osnovne reakcije:

                                                                                                       (4)
Sporedne reakcije:

                                                                                                               (5)

                                                                                                             (6)
Slučajevi primjene kinetičkih modela su:
Alonso i sar. [3]:
(7)                                                                         (8) 
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Buchanan and Sundaresan [4]:
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Centi i sar. [5]:
(12)
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Marin i sar. [6]:
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Lorences i sar. [2]:
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Schneider i sar. [7]:                               Sharma i sar. [8]:
(15)                                                                (16)


               


                                             




           
A–n-C4H10, B-O2, C-C4H2O3, D-CO2, E-H2O; F-CO
Molski bilans komponenata je prikazan sljedećom jednačinom:

                                                                                                                                  (17)
gdje su: i – broj komponente, Fi – molski protok komponente i (kmol/h), ri' – brzina reakcije za komponentu i (kmol/kg·h), W – masa katalizatora (kg).
Energetski bilans je prikazan sljedećom jednačinom:

                                                                         (18)
gdje su: i – broj komponente,  j – broj reakcije, U – ukupni koeficijent prijenosa topline (kJ/(m2·h·K)), a – odnos površine izmjene topline A i volumena reaktora V (1/m), A – površina izmjene topline (m2), V – volumen reaktora (m3), Cpi – specifični toplinski kapacitet komponente i (kJ/(kmol·K)), Ta – temperatura okoline (K), T – temperatura reakcijske smjese u reaktoru (K), rji' – brzina reakcije j za komponentu i (kmol/(kg· h)),  ΔHRji – toplina reakcije j za komponentu i (kJ/kmol-1). 
Ukupni koeficijent prijenosa topline je preuzet iz rada Sharma i sar. [8].
Koncentracije komponenata koje učestvuju u reakcijama prikazane su sljedećom jednačinom: 

                                                                                                                    (19)
gdje su: i – broj komponente, CT0 – ukupna koncentracija reakcijske smjese na ulazu u reaktor (kmol/m3), FT – ukupni molski protok reakcijske smjese (kmol/h), Fi – molski protok komponente i (kmol/h), T0 – temperatura reakcijske smjese na ulazu u reaktor (K), T – temperatura reakcijske smjese u izlazu iz reaktora (K), P – pritisak reakcijske smjese na izlazu iz reaktora (bar), P0 – pritisak reakcijske smjese na ulazu u reaktor (bar).
Ukupna koncentracija reakcijske smjese CT0 na ulazu u reaktor:

                                                                                                                            (20)                                                                                                                                  
Ukupan molski protok reakcijske smjese FT:

                                                                                                                              (21)     
Relativne brzine reakcija se mogu dobiti iz sljedeće jednačine:

                                                                                                                                (22)
gdje su: j – broj reakcije; i, k – komponente; υ – relativna brzina reakcije.
Pad pritiska se računa preko sljedeće jednačine:

                                                                                                    (23)
gdje su: FT0 – ukupan molski protok reakcijske smjese na ulazu u reaktor (kmol/h), α – koeficijent pada pritiska (1/kg).
Stepen konverzije n-butana se računa preko jednačine:

                                                                                                                      (24)
gdje su: FA0 – molski protok n-butana na ulazu u reaktor (kmol/h), FA – molski protok n-butana na izlazu iz reaktora (kmol/h).
Prinos anhidrida maleinske kiseline računa se na sljedeći način:

                                                                                                                       (25) 
gdje su: FC – molski protok anhidrida maleinske kiseline na izlazu iz reaktora (kmol/h).
Selektivnost anhidrida maleinske kiseline računa se na sljedeći način:

                                                                                                                               (26)
gdje su: FE – molski protok vode na izlazu iz reaktora (kmol/h).
Ulazni podaci za model su: T0=431.15 K, P0=134000 Pa, FA0=20.98 kmol/h, FB0=262.1 kmol/h, FD0=0.4 kmol/h, FE0=6.72 kmol/h, Ta=683.15 K, W=0.6359 kg, U=107 W/(m2·K), α=0.8 (kg-1), A=0.00035 m2, V=0.0013 m3, a=0.26923 (m-1),
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Numeričko rješavanje matematičkog modela

Za rješavanje sistema diferencijalnih jednačina, korišten je numerički softverski paket Polymath sa numeričkom metodom Runge-Kutta-Fehlberg (RKF45).
REZULTATI I DISKUSIJA

U tabeli 1 prikazan je uticaj temperature reakcijske smjese na ulazu u reaktor na konverziju n-butana, prinos i selektivnost anhidrida maleinske kiseline.


Tabela 1. Uticaj temperature reakcijske smjese na ulazu (Tul) u reaktor na konverziju n-butana (XA), prinos () i selektivnost anhidrida maleinske kiseline ()
	Tul (K)
	XA
	

	


	425.15
	0.80
	0.69
	0.98

	427.15
	0.82
	0.69
	0.96

	429.15
	0.83
	0.68
	0.95

	431.15
	0.85
	0.66
	0.94

	433.15
	0.86
	0.64
	0.93

	435.15
	0.87
	0.64
	0.92

	437.15
	0.89
	0.62
	0.90



Povećavanjem temperature reakcijske smjese na ulazu u reaktor za 6°C, stepen konverzije n-butana se povećava za 4.49%, prinos anhidrida maleinske kiseline se smanji za 6.06%, dok se selektivnost anhidrida maleinske kiseline smanji za 4.26%. Smanjenjem ulazne temperature za 6°C stepen konverzije se smanji za 5.88%, prinos anhidrida maleinske kiseline se povećava za 4.35%, dok se selektivnost anhidrida maleinske kiseline povećava za 4.26%.. Centi i sar. [5] su pokazali složenu vezu između uslova pod kojima se odvija reakcija i konverzije. Pod visoko oksidirajućim uslovima, butan je limitirajući reaktant, tako da konverziju ograničavaju vrijeme kontakta i temperatura. Temperatura i vrijeme kontakta imaju mali uticaj na konverziju butana, ali imaju znatno veći uticaj na selektivnost. Rezultati ovog istraživanja su pokazali dobro slaganje sa istraživanjima u radu Centi i sar. [5]. Povećanje temperature reakcijske smjese na ulazu reaktor uzrokuje povećanje konverzije n-butana, dok se selektivnost anhidrida maleinske kiseline smanjuje. Lorences i sar. [2] su pratili promjenu temperature duž reaktora i uticaj promjene temperature, protoka reakcijske smjese i koncentracije n-butana na ulazu u reaktor na konverziju n-butana i selektivnost anhidrida maleinske kiseline. Utvrdili su da smanjenje temperature, protoka reakcijske smjese i koncentracije n-butana na ulazu u reaktor dovodi do smanjenja konverzije n-butana, ali se povećava selektivnost anhidrida maleinske kiseline. Rezultati ovog istraživanja su pokazali dobro slaganje sa rezultatima u radu Lorences i sar. [2]. U tabeli 2 je prikazan uticaj pritiska reakcijske smjese na ulazu u reaktor na konverziju n-butana, prinos i selektivnost anhidrida maleinske kiseline.



Tabela 2. Uticaj pritiska reakcijske smjese na ulazu u reaktor (Pul) na konverziju n-butana (XA), prinos () i selektivnost anhidrida maleinske kiseline ()
	Pul (bar)
	XA
	

	


	1.28
	0.80
	0.68
	0.89

	1.30
	0.82
	0.67
	0.91

	1.32
	0.83
	0.67
	0.92

	1.34
	0.85
	0.66
	0.94

	1.36
	0.86
	0.63
	0.94

	1.38
	0.87
	0.62
	0.95

	1.40
	0.87
	0.61
	0.97



Povećavanjem pritiska reakcijske smjese na ulazu u reaktor za 0.06 bara, stepen konverzije n-butana poveća se za 2.30%, prinos anhidrida maleinske kiseline smanji se za 7.48%, dok se selektivnost anhidrida maleinske kiseline povećava za 3.1%. Smanjenjem pritiska reakcijske smjese na ulazu u reaktor za 0.06 bara, stepen konverzije n-butana smanji se za 5.88%, prinos anhidrida maleinske kiseline povećava se za 2.94%, dok se selektivnost anhidrida maleinske kiseline smanji za 5.32%. Povećavanje pritiska reakcijske smjese na ulazu u reaktor dovodi do smanjenja količine n-butana na izlazu iz reaktora, što utiče na povećanje stepena konverzije n-butana i selektivnosti anhidrida maleinske kiseline. Ovo također dovodi i do smanjenja količine anhidrida maleinske kiseline, što utiče na smanjenje prinosa anhidrida maleinske kiseline. Smanjenje ulaznog pritiska ima suprotan efekat. Cruz-Lopes i sar. [9] su utvrdili da se smanjenjem odnosa kiseonik/butan na niskim pritiscima smanjuje i konverzija n-butana, bez obzira na katalizator i protok na ulazu u reaktor. Kada se mijenja parcijalni pritisak butana bez promjene prostorne brzine (od 12 hPa do 220 hPa, prostorno vrijeme = 15 h-1), konverzija se povećava, dok se selektivnost smanjuje. Ako se povećava prostorno vrijeme pri konstantnom parcijalnom pritisku butana, smanjuju se konverzija n-butana i selektivnost anhidrida maleinske kiseline. U ovom radu nije praćen uticaj prostornog vremena na konverziju n-butana i selektivnosti anhidrida maleinske kiseline, ali je prostorno vrijeme direktno proporcionalno dužini cijevi reaktora (preko volumena). U tabeli 3 prikazan je uticaj protoka n-butana na ulazu u reaktor na konverziju n-butana, prinos i selektivnost anhidrida maleinske kiseline.



Tabela 3. Uticaj protoka n-butana na ulazu u reaktor (Fn-C4H10) na konverziju n-butana (XA), prinos () i selektivnost anhidrida maleinske kiseline ()
	Fn-C4H10 (kmol/h)
	XA
	

	


	+20
	0.92
	0.72
	0.86

	+15
	0.90
	0.70
	0.87

	+10
	0.87
	0.68
	0.90

	+5
	0.85
	0.68
	0.92

	0
	0.85
	0.66
	0.94

	-5
	0.84
	0.63
	0.96

	-10
-15
	0.81
0.78
	0.60
0.55
	0.96
0.99

	-20
	0.74
	0.52
	0.99



Povećavanjem protoka n-butana na ulazu u reaktor za 20%, stepen konverzije n-butana povećava se za 7.61%, prinos anhidrida maleinske kiseline povećava se za 8.33%, dok se selektivnost anhidrida maleinske kiseline smanji za 8.51%. Smanjenjem protoka n-butana na ulazu u reaktor za 20%, stepen konverzije n-butana smanji se za 12.94%, prinos anhidrida maleinske kiseline smanji se za 21.21%, dok se selektivnost anhidrida maleinske kiseline povećava za 5.05%. Povećavanje protoka n-butana na ulazu u reaktor dovodi do smanjenja količine n-butana na izlazu, što utiče na povećanje konverzije n-butana. Time dolazi do povećanja količine anhidrida maleinske kiseline na izlazu iz reaktora, što utiče na povećanje prinosa anhidrida maleinske kiseline, ali dovodi i do smanjenja selektivnosti prema anhidridu maleinske kiseline. Smanjenje protoka n-butana na ulazu u reaktor ima suprotan efekat. Povećavanjem protoka kiseonika na ulazu u reaktor za 20%, stepen konverzije n-butana smanji se za 14.12%, prinos anhidrida maleinske kiseline povećava se za 9.59%, dok se selektivnost anhidrida maleinske kiseline smanji za 5.32%. Smanjenjem protoka kiseonika na ulazu u reaktor za 20%, stepen konverzije n-butana povećava se za 6.59%, prinos anhidrida maleinske kiseline smanji se za 12.12%, dok se selektivnost anhidrida maleinske kiseline povećava za 5.05%. Schneider i sar. [7] su utvrdili da se prinos anhidrida maleinske kiseline smanjuje s vremenom. Izvršili su usporedbu simulacijskih i mjerenih vrijednosti temperature po dužini cijevi pilot reaktora. Dobili su dobro slaganje simulacijskih i mjerenih vrijednosti temperature reakcijske smjese. Najveće povećanje prinosa anhidrida maleinske kiseline izaziva povećanje protoka kiseonika na ulazu u reaktor. Najveće povećanje selektivnosti anhidrida maleinske kiseline izazivaju smanjenja protoka n-butana i kiseonika na ulazu u reaktor, pri čemu su njihov uticaji identični. U tabeli 4 prikazan je uticaj protoka kiseonika na ulazu u reaktor na konverziju n-butana, prinos i selektivnost anhidrida maleinske kiseline.



Tabela 4. Uticaj protoka kiseonika na ulazu u reaktor (FO2) na konverziju n-butana, prinos () i selektivnost () anhidrida maleinske kiseline
	FO2 (kmol/h)
	XA
	

	


	+20
	0.73
	0.73
	0.89

	+15
	0.77
	0.71
	0.90

	+10
	0.80
	0.70
	0.92

	+5
	0.82
	0.69
	0.93

	0
	0.85
	0.66
	0.94

	-5
	0.87
	0.64
	0.94

	-10
-5
	0.88
0.89
	0.61
0.59
	0.97
0.98

	-20
	0.91
	0.58
	0.99



U tabeli 5 prikazan je uticaj temperature reakcijske smjese, pritiska reakcijske smjese, protoka n-butana i protoka kiseonika na ulazu u reaktor na konverziju n-butana, prinos i selektivnost anhidrida maleinske kiseline.



Tabela 5. Uticaj temperature reakcijske smjese (Tul), pritiska reakcijske smjese (Pul), protoka n-butana (Fn-C4H10) i protoka kiseonika na ulazu u reaktor (FO2 ) na konverziju n-butana (XA), prinos () i selektivnost anhidrida maleinske kiseline ()
	Tul (K)
	Pul (bar)
	Fn-C4H10 (kmol/h)
	FO2 (kmol/h)
	XA
	

	


	431.15
	1.36
	25.98
	262.1
	0.86
	0.67
	0.92

	431.15
	1.38
	27.98
	264.1
	0.86
	0.68
	0.96

	431.15
	1.25
	20.98
	257.1
	0.87
	0.68
	0.91

	431.15
	1.25
	15.98
	252.1
	0.89
	0.68
	0.91

	436.15
	1.36
	30.98
	267.1
	0.82
	0.61
	0.96

	436.15
436.15
436.15
	1.40
1.45
1.50
	35.98
40.98
45.98
	273.1
282.1
287.1
	0.81
0.80
0.78
	0.60
0.58
0.57
	0.97
0.98
0.98

	425.15
425.15
425.15
425.15
	1.25
1.22
1.18
1.15
	15.98
10.98
8.98
7.98
	252.1
247.1
240.1
138.1
	0.88
0.88
0.89
0.90
	0.67
0.69
0.70
0.71
	0.91
0.90
0.89
0.87



Pri konstantnoj temperaturi reakcijske smjese, povećavanjem pritiska reakcijske smjese, protoka n-butana i protoka kiseonika na ulazu u reaktor, povećavaju se konverzija n-butana i prinos anhidrida maleinske kiseline, dok se selektivnost anhidrida maleinske kiseline smanjuje. Smanjenjem pritiska reakcijske smjese na ulazu u reaktor, a smanjenjem protoka n-butana i kiseonika na ulazu u reaktor, povećavaju se konverzija n-butana i prinos anhidrida maleinske kiseline, dok se selektivnost anhidrida maleinske kiseline smanjuje. Povećavanjem temperature, pritiska reakcijske smjese, protoka n-butana i protoka kiseonika na ulazu u reaktor, smanjuju se konverzija n-butana i prinos anhidrida maleinske kiseline, dok se selektivnost anhidrida maleinske kiseline povećava. Na konverziju n-butana najviše uticaja ima molski protok n-butana na ulazu u reaktor. Na prinos anhidrida maleinske kiseline najviše uticaja ima molski protok kiseonika na ulazu u reaktor. Na selektivnost anhidrida maleinske kiseline najviše uticaja imaju molski protoci n-butana i kiseonika na ulazu u reaktor, pri čemu su njihov uticaji identični. Za temperaturu na ulazu u reaktor, preporučuje se vrijednost od 431.15 K. Za pritisak na ulazu u reaktor preporučuje se vrijednost od 1.38 bar. Za molski protok n-butana na ulazu u reaktor, preporučuje se vrijednost od 27.98 kmol/h. Za molski protok kiseonika na ulazu u reaktor, preporučuje se vrijednost od 264.1 kmol/h.


ZAKLJUČCI

Najuticajniji ulazni procesni parametri su molski protoci n-butana i kiseonika. Ulazni molski protok n-butana je pokazao najveći uticaj na povećanje konverzije n-butana. Povećanje ulaznog molskog protoka kiseonika je pokazalo najveći uticaj na povećanje prinosa anhidrida maleinske kiseline. Smanjenje ulaznih molskih protoka n-butana i kiseonika su pokazali najveće uticaje na povećanje selektivnosti anhidrida maleinske kiseline (njihovi uticaji su identični). Preporučene vrijednosti za ulaznu temperaturu, ulazni pritisak, ulazni molski protok n-butana i ulazni molski protok kiseonike su 431.15 K, 1.38 bar, 27.98 kmol/h i 264.1 kmol/h, respektivno. Dalja istraživanja će ići u pravcu potpune optimizacije procesa u reaktoru s ciljem dobijanja optimalnih vrijednosti za temperaturu reakcijske smjese, pritisak reakcijske smjese, protok n-butana i protok kiseonika na ulazu u reaktor.
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