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Одной из основных задач, возникающих при
эксплуатации действующих промышленных аппа�
ратов объектов нефтепереработки и нефтехимии,
работающих в условиях высоких давлений и тем�
ператур, является обеспечение оптимальных режи�
мов, с точки зрения энерго� и ресурсоэффективно�
сти. Решать подобные задачи необходимо с учетом
сопряженности тепловых и реакционных процес�
сов, а также взаимного влияния режимов работы
теплообменного и реакторного оборудования.

Для оптимизации работы большого числа дей�
ствующих производств необходима модернизация
с полной или частичной заменой устаревшего обо�
рудования или же реконструкция технологической
схемы в целом.

Проведение экспериментальных исследований
на промышленных установках на уровне, обеспе�
чивающем достоверность исследований, является
трудоемким, затратным и не гарантирующем прак�
тически значимого результата. Решение этой мно�
гофакторной задачи оптимизации работы реактор�
ного и теплообменного оборудования наиболее
эффективно можно решить с использованием ма�
тематических моделей, построенных на физико�
химической основе.

Емкость рынка моющих средств нашей страны
составляет около 1,2 млн т в год. Для производства
таких объемов в России необходимо наличие
в сырьевой базе 100…120 тыс. т линейных алкил�
бензолов (ЛАБ), в то же время производственные
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мощности единственного в России производителя
ЛАБ – ООО «Киришинефтеоргсинтез» составляют
не более 60 тыс. т в год. Поэтому задача повыше�
ния эффективности эксплуатации промышленной
установки производства ЛАБ является актуаль�
ной [1].

Целью работы является оптимизация аппара�
турного оформления процесса дегидрирования вы�
сших алканов с использованием метода математи�
ческого моделирования.

Комплекс производства линейных алкилбензо�
лов и алкилбензосульфанатов (ЛАБ и ЛАБС) со�
стоит из технологически связанных блоков
(рис. 1):
• предварительного фракционирования смеси н�

парафинов с числом углеродных атомов в ней
от 10 до 20;

• дегидрирования фракции С10–С13 с применени�
ем процессов дегидрирования парафинов и ги�
дрирования диолефинов;

• фтористоводородного алкилирования бензола
моноолефинами с получением линейных ал�
килбензолов;

• сульфирования полученных в процессе алкили�
рования ЛАБ серным ангидридом (SО3) с полу�
чением алклилбензосульфоновой кислоты
(АБСК) и ЛАБС.

Рис. 1. Схема комплекса производства алкилбензолов и ал$
килбензосульфанатов: 1) н$парафины с установки
адсорбционного разделения Парекс; 2) н$парафины
С10–С13; 3) фракция н$парафинов С14–С17; 4) фракция
н$парафинов С18 и выше; 5) водород содержащий
газ; 6) смесь н$парафинов и моноолефинов; 7) ре$
циркулирующие н$парафины; 8) бензол; 9) тяжелый
алкилат; 10) алкилбензол; 11) сульфирующий агент
с установки элементарной серы; 12) алкилбензол$
сульфокислота; 13) щелочь; 14) натриевая соль ал$
килбензолсульфокислоты

Одним из возможных путей увеличения произ�
водительности установки является параллельное
включение в работу второго реактора дегидрирова�
ния (аппараты 6 и 7) на рис. 2). При этом для под�
держания заданной производительности при уве�
личении расхода сырья необходимо обеспечить его
нагрев до температуры 460…490 °С. Резерв суще�
ствующего теплообменного и печного оборудова�
ния ограничен расходом сырья 80 м3/ч на один ре�
актор, а значит, требуется либо замена устаревшего
кожухотрубчатого теплообменника на пластинча�
тый аппарат, либо его модернизация, т. к. эффект
от замены или реконструкции аппарата будет свя�
зан, в первую очередь, с более высокими значения�
ми коэффициентов теплопередачи, табл. 1.

Таблица 1. Сравнение коэффициентов теплопередачи раз$
личных теплообменных аппаратов

Для повышения конверсии сырья предложены
следующие варианты организации рециркуляции
непрореагировавших алканов (рис. 2): 1) рецирку�
ляция после реактора дегидрирования (поток 18);
2) рециркуляция после реактора гидрирования (по�
ток 19); 3) комбинированные способы рециркуля�
ции (рециркуляция после реакторов дегидрирова�
ния и алкилирования (потоки 18 и 20); рециркуля�
ция после реакторов гидрирования и алкилирова�
ния (потоки 19 и 20).

Объединение всех возможных вариантов дает обоб�
щенную структуру технологической схемы [2], рис. 2.

Рис. 2. Обобщенная структура технологической схемы:
1) смеситель; 2) компрессор; 3) кожухотрубчатый
сырьевой теплообменник; 4) пластинчатый сырье$
вой теплообменник; 5) трубчатая печь; 6, 7) реакто$
ры дегидрирования; 9) реактор гидрирования; 8, 10,
12) разделительные колонны для отделения парафи$
нов; 11) реактор алкилирования; потоки: 13) н$пара$
фины; 14) водородсодержащий газ (ВСГ); 15) общий
сырьевой поток; 16) продукты процесса дегидриро$
вания; 17) продукты процесса гидрирования;
18–20) рециклические алканы; 21) продукты процес$
са алкилирования; пунктиром обозначены аппараты,
которые планируется установить

Таким образом, повысить эффективность рабо�
ты реакторного блока дегидрирования высших па�
рафинов можно путем выбора оптимальной струк�
туры технологической схемы и оборудования.

Для оптимизации процесса дегидрирования
была выбрана математическая модель, в основе ко�
торой лежит формализованная схема превращений
и групповая кинетическая модель [3]. Разработан�
ная модель дополнена зависимостями, описываю�
щими рециркуляцию.

Также были разработаны математические моде�
ли теплообменника и печи, представляющие собой
уравнения теплового баланса.
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где Gсырья – массовый расход общего сырьевого по�
тока, кг/ч; Срсырья, Срг.сырья – массовые теплоемкости
соответствующих потоков, Дж/кг·К; Tн, Тк – на�
чальная и конечная температуры общего сырьево�
го потока, К; Tисп – температура испарения общего
сырьевого потока, К; rисп – удельная теплота испа�
рения общего сырьевого потока, Дж/кг; Qотданное –
количество отданного тепла, Вт.

(2)

где Qполез – полезная мощность печи, Вт.
Была разработана компьютерная моделирую�

щая система «LAB�LABS», которая базируется
на нестационарной кинетической модели процесса
дегидрирования парафинов на основе формализо�
ванного механизма превращения углеводородов
на Pt�катализаторах, а также на математических
моделях сопутствующих аппаратов.

С целью апробации разработанной компьютер�
ной моделирующей системы были проведены рас�
четы процесса дегидрирования высших парафинов
и осуществлено их сравнение с эксперименталь�
ными данными. Результаты сравнения представле�
ны в табл. 2.

Таблица 2. Результаты сравнения показателей процесса де$
гидрирования высших парафинов, рассчитанных
на модели, с экспериментальными данными

Так, представленные результаты показывают,
что расхождение между рассчитанными с помо�
щью компьютерной моделирующей системы и экс�
периментальными данными не превышает 10 %
(в пределах погрешности эксперимента), что сви�
детельствует об адекватности положенного в осно�
ву моделирующей системы математического опи�
сания.

Установлено, что повышение расхода сырья с 75
до 100 м3/ч на один реактор или переход на двухре�

акторную схему позволяют увеличить производи�
тельность установки по целевому продукту – оле�
финам, и тем самым повысить выпуск линейных
алкилбензолов, табл. 3.

Таблица 3. Среднее увеличения выхода олефинов и ЛАБ
в зависимости от варианта повышения расхода
сырья и типа загруженного катализатора

Показано, что максимальное увеличения выхо�
да целевых продуктов достигается при переходе на
двухреакторную схему с расходом 100 м3/ч на два
реактора (увеличение выхода олефинов и ЛАБ для
КД�3 на 71 %).

Следствием перехода на двухреакторную схему
является значительное увеличение выхода побоч�
ных продуктов (с 0,15…0,19 до 0,18…0,22 мас. %).
Решить данную проблему можно увеличением
мольного соотношения ВСГ/сырье с 7:1 до 8:1. Ре�
зультаты расчета основных показателей работы ре�
акторного блока дегидрирования высших парафи�
нов при мольном соотношении ВСГ/сырье, равном
8:1 на катализаторе КД�3, приведены на рис. 3.

Установлено, что увеличение мольного соотно�
шения ВСГ/сырье с 7:1 до 8:1 позволяет снизить
выход побочных диолефинов в среднем на 13 %.

Рис. 3. Зависимость выхода диолефинов от мольного соот$
ношения ВСГ/сырье на катализаторе КД$3 (расход
сырья 75 м3/ч)

Для повышения расхода сырья или перехода на
двухреакторную схему необходимо оптимизировать
процесс нагрева сырья дегидрирования и эффек�
тивно распределить тепловую нагрузку между те�
плообменником и трубчатой печью, для чего про�
цессы и аппараты реакторного блока следует рас�
сматривать как единую взаимосвязанную систему.

Показано, что оптимизация работы теплооб�
менного и печного оборудования блока дегидриро�
вания высших парафинов приведет к значительно�
му повышению эффективности производства мо�

Vcырья, м3/ч
Однореакторная схема Двухреакторная схема

100 75 100

Катализатор КД$2 (0,4 мас. % Pt)
ΔGолеф, т/сут 17,68 46,85 84,27
ΔGЛАБ, т/сут 12,03 31,87 57,34

Катализатор КД$3 (0,14 мас. % Pt)
ΔGолеф, т/сут 16,16 56,04 88,03
ΔGЛАБ, т/сут 10,99 38,13 59,90

Концентрация олефинов, мас. % Погрешность,
отн. %Лабораторный анализ Расчет на модели

9,02 8,55 5,50

8,80 8,54 3,04

8,63 8,53 1,17

8,57 8,55 0,23

8,72 8,68 0,46

8,96 8,76 2,28

8,85 8,87 0,23

8,72 8,81 1,02

8,85 8,68 1,96

8,81 8,65 1,85

8,92 8,56 4,21

8,92 8,77 1,71

8,92 8,54 4,45

8,95 8,78 1,94

9,21 8,80 4,66

9,14 8,73 4,70

9,33 8,85 5,42
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ноолефинов. В ходе работы были проведены расче�
ты следующих вариантов теплообменников для на�
грева сырья процесса дегидрирования высших па�
рафинов:
• одноходовой кожухотрубчатый (существую�

щий);
• многоходовой кожухотрубчатый (реконструи�

рованный);
• пластинчатый (идеальный).

С помощью разработанной компьютерной мо�
делирующей системы, были проведены расчеты
по определению максимальной температуры на�
грева сырья существующим кожухотрубчатым те�
плообменником. В зависимости от состава сырья и
типа загруженного в реактор дегидрирования ката�
лизатора максимальная температура нагрева сырья
в существующем теплообменном аппарате оказа�
лась равной 348…350 °С.

В качестве варианта модернизации была пред�
ложена реконструкция одноходового теплообмен�
ного аппарата в 6�тиходовой, так как данный вари�
ант позволяет достичь максимального повышения
эффективности теплообмена (табл. 1). С помощью
компьютерной моделирующей системы, были про�
ведены расчеты максимальной температуры нагре�
ва сырья реконструированным кожухотрубчатым
теплообменником.

Расчеты показали, что замена одноходового ко�
жухотрубчатого теплообменника на 6�тиходовой
позволяет увеличить максимальную температуру
нагрева сырья в среднем на 28 °С.

В случае замены кожухотрубчатого теплообмен�
ника на пластинчатый аппарат удается достичь  бо�
лее высокой максимальной температуры нагрева
сырья – до 428…434 °С.

Таким образом, замена одноходового кожухо�
трубчатого теплообменника на пластинчатый ап�
парат позволяет увеличить максимальную темпера�
туру нагрева сырья в среднем на 71 °С.

Для компенсации недостаточного нагрева
сырья теплообменником, на установке по произ�
водству ЛАБ тепловая нагрузка трубчатой печи
в настоящее время увеличена в 1,5 раза. Результаты
расчетов показали, что реконструкция или замена
существующего кожухотрубчатого теплообменни�
ка позволяет увеличить максимальную температу�
ру нагрева сырья, что позволит снизить избыточ�
ную нагрузку на печь. Однако имеющиеся резервы
тепла также могут быть использованы для нагрева
дополнительного количества сырья в случае увели�
чения производительности установки или перехода
на двухреакторную схему.

С помощью разработанной компьютерной мо�
делирующей системы были проведены расчеты
максимальной температуры нагрева сырья трубча�
той печью блока дегидрирования высших парафи�
нов для различных конструкций теплообменного
аппарата в зависимости от расхода сырья (табл. 4)
при мольном соотношении Н2:сырье, равным 7:1.

Таблица 4. Максимальная температура нагрева сырья труб$
чатой печью в зависимости от типа теплообмен$
ника

Таким образом, реконструкции теплообменно�
го оборудования реакторного блока дегидрирова�
ния высших парафинов или его замена позволяют
увеличить производительность установки по целе�
вому продукту – олефинам и тем самым повысить
выпуск линейных алкилбензолов (табл. 5).

Таблица 5. Прогнозные показатели работы промышленной
установки дегидрирования в зависимости от рас$
хода сырья и схемы эксплуатации. Катализатор
КД$3

Показано, что в случае реконструкции кожухо�
трубчатого теплообменника в 6�ти ходовой аппарат
максимальное увеличение выхода целевых продук�
тов составит в среднем ΔGолеф=41,5 т/сут
(ΔGЛАБ=28 т/сут), при переходе на двухреакторную
схему в среднем ΔGолеф=81,5 т/сут (ΔGЛАБ=55,5 т/сут).
В случае замены кожухотрубчатого теплообменника
на пластинчатый, максимальное увеличение выхода
целевых продуктов за счет увеличения расхода сырья
составит в среднем ΔGолеф=59 т/сут (ΔGЛАБ=40 т/сут),
при переходе на двухреакторную схему в среднем
ΔGолеф=125,5 т/сут (ΔGЛАБ=85,5 т/сут).

Показано, что достижение максимально воз�
можной глубины переработки 46,9 % возможно пу�
тем организации дополнительной рециркуляции.

С помощью разработанной компьютерной
моделирующей системы было определено опти�
мальное соотношение рециркуляции, т. е. доли
потока, отводимого на рецикл от основного по�
тока. Расчеты проводились с учетом загрузки
в реактор катализатора для фиксированного
по составу сырья. Результаты расчета приведены
в табл. 6.

Vcырья, м3/ч
Однореакторная схема Двухреакторная схема

80 90 100 110 120 130 140 150

Состав 1
ΔGолеф, т/сут 8,39 24,92 41,49 58,34 84,81 98,60 111,03 125,42
ΔGЛАБ, т/сут 5,71 16,96 28,23 39,69 57,70 67,09 75,55 85,33

Состав 2
ΔGолеф, т/сут 8,43 25,16 41,99 59,16 82,13 95,93 108,69 125,82
ΔGЛАБ, т/сут 5,74 17,12 28,57 40,25 55,88 65,27 73,95 85,61

Состав 3
ΔGолеф, т/сут 8,29 24,89 41,72 58,97 75,82 91,18 108,34 125,82
ΔGЛАБ, т/сут 5,64 16,94 28,38 40,12 51,59 62,04 73,72 85,61

Тип теплообменника

Максимальная температура нагрева
сырья трубчатой печью, °С /максималь$

ный расход сырья м3/ч
Однореакторная

схема
Двухреакторная

схема
Существующий 483/80 –

Реконструированный 490/100 473/120
Пластинчатый 524/110 517/150
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Соотношение рециркуляции равное 0,43 для
данного вида сырья и активности катализатора яв�
ляется оптимальным, наблюдается увеличение вы�
хода олефинов на 25,2 % при увеличении выхода
диолефинов на 4,9 %. Оптимальное соотношение
рециркуляции определяется путем выявления мак�
симума отношения выхода моноолефинов к выхо�
ду диолефинов.

Выводы
1. Разработана математическая модель химико�

технологической системы производства линей�
ных алкилбензолов, состоящая из модулей от�
дельных аппаратов и уравнений связей между
ними. Созданы физико�химические модели ка�

талитического реактора, теплообменного и печ�
ного оборудования.

2. Показано влияние химического состава сырья,
технологических режимов и степени дезактива�
ции катализатора на эффективность работы ап�
паратов химико�технологической схемы про�
мышленной установки дегидрирования.

3. Проведена оценка эффективности перехода
на двухреакторную схему эксплуатации промы�
шленной установки дегидрирования.

4. Установлено, что замена существующего тепло�
обменного оборудования на модифицированный
аппарат позволяет увеличить выработку линей�
ных алкилбензолов более чем на 3 тыс. т в год
(при существующей производительности около
50 тыс. т в год можно получить 53 тыс. т в год).
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Таблица 6. Зависимость увеличения выхода олефинов от соотношения рециркуляции

Выход, кг/ч
Соотношение потоков

0 0,1 0,2 0,3 0,43 0,5 0,6 0,7 0,8

Олефины 5355,0 5440,9 5634,4 5971,2 6702,8 7305,0 8592,2 10816,5 15362,5

Диолефинов 112,5 107,4 107,8 108,2 118,0 131,3 168,8 241,5 409,4

Соотношение олефины/ диолефины 47,6 50,7 52,3 55,2 56,8 55,7 50,9 44,8 37,5


