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ВВЕДЕНИЕ 
 

Одним из основных процессов в нефтехимической промышлен-
ности является пиролиз, уровень развития которого во многом опре-
деляет возможности всей отрасли. Печь пиролиза является крупнога-
баритной установкой. В связи с этим физическое моделирование про-
цесса горения и течения в радиантной камере пиролизной установки 
затруднено, следовательно, актуальной становится задача математи-
ческого моделирования этого процесса. Появление новых вычисли-
тельных комплексов и программного обеспечения позволяет модели-
ровать сложные физические процессы и их взаимосвязь. Так же важ-
ным фактором является относительно низкая себестоимость вычисли-
тельного эксперимента. Современные программные и аппаратные 
средства визуализации расчетов позволяют получать панораму проте-
кающего процесса. Для проектирования и эксплуатации пиролизных 
установок необходимо моделирование химических превращений, рас-
чет состава продуктов пиролиза и параметров газовой смеси в тракте 
печи. Содержание в пирогазе целевых продуктов пиролиза – этилена и 
пропилена определяет температурный режим пиролиза, давление сме-
си на входе в змеевик, а также соотношение «этан–пар» в исходной 
смеси.  

В большинстве работ, рассматривающих процесс пиролиза уг-
леводородного сырья в трубчатых печах, используются допущения о 
равновесном изменении состава продуктов пиролиза. В ряде случае 
такой подход вполне оправдан и приводит к незначительным погреш-
ностям. Однако при протекании реальных процессов изменение соста-
ва газовой фазы рабочего тела сопровождается неравновесными эф-
фектами, обусловленными конечными скоростями химических реак-
ций. В то же время, физические схемы, используемые для моделиро-
вания термического пиролиза, как правило, строятся не базе реактора 
идеального вытеснения (РИВ). Но невозможность моделирования 
массообменных процесса в РИВ затрудняет практическое использова-
ние этой схемы для разработки расчетных моделей.  

Можно предположить, что более приемлемым при этом являет-
ся рассмотрение процесса пиролиза с позиции формальной химиче-
ской кинетики как системы взаимосвязанных нестационарных реакто-
ров идеального смешения (НРИС). 

 
 



4 

Глава 1. ТЕХНОЛОГИЯ ПИРОЛИЗА 
 

1.1. Назначение пиролиза 
 

Пиролиз (от греч. πῦρ – огонь, жар и λύσις – разложение, распад) – 
термическое разложение органических соединений без доступа воздуха 
(древесины, нефтепродуктов, угля и прочего). 

Первые промышленные установки, вырабатывающие этилен, бы-
ли созданы в начале XX в. на базе азотной промышленности, 30 % эти-
лен получали в качестве, побочного продукта из коксовых газов после 
извлечения водорода, идущего на синтез аммиака. В Советском Союзе 
первая установка получения концентрированного этилена мощностью 
около 500 т/год была создана в 1935 г. на опытном заводе АзСК (ныне 
ВНИИОлефин). Этиленовую и пропиленовую фракции выделяли из 
газов пиролиза керосина низкотемпературной ректификацией. 

Широкое промышленное применение для производства низших 
олефинов пиролиз получил в 1950-х гг. В настоящее время пиролизу 
подвергают самое разнообразное сырье – от этана до сырой нефти. 
Единичные мощности современных этиленовых установок достигают 
500–700 тыс. т/год; создаются межзаводские этиленопроводы и «этиле-
новые кольца», объединяющие в единые системы по нескольку заводов. 

В начальной стадии промышленного развития производства эти-
лена в качестве сырья для пиролиза использовали в основном сухие и 
сжиженные газы (этан, пропан, бутан). Однако начиная с1960 г. все 
большее значение приобретает пиролиз жидкого углеводородного сы-
рья. В РФ и странах Западной Европы этот процесс происходит весьма 
быстро, в США – медленнее. В настоящее время в странах Западной 
Европы более 95 % этилена производят пиролизом бензинов, а в США 
около одной трети вырабатываемого этилена получают из жидких 
нефтепродуктов. 

 
1.2. Оборудование процесса пиролиза 

 
Наиболее распространенная в промышленности схема пиролиз-

ной установки, входящей в состав производства олефинов, представ-
лена на рис. 1.1 [80]. Она состоит из группы трубчатых печей, рабо-
тающих параллельно. На входы пирозмеевиков поступают углеводо-
родное сырье и водяной пар; продукты пиролиза по общему коллекто-
ру направляются на компримирование и разделение. 



5 

 
Рис. 1.1. Принципиальная технологическая схема установки пиролиза: 
1 – пиролиз; 2, 3 – этановые печи; 4 – блок закалочно-испарительных 

аппаратов; 5 – газоразделение 
 
В качестве сырья применяют углеводородные газы (этан, пропан, 

бутан или их смеси) либо жидкие фракции (газовые и прямогонные 
бензины, бензины-рафинаты, лигроиновая и керосиновая фракции, ма-
зут, сырая нефть). Обычно пиролизная установка перерабатывает сырье 
какого-либо одного вида и этан, являющийся продуктом пиролиза и 
поступающий рециркулирующим потоком с установки разделения. Од-
нако, возможны ситуации, когда основные печи работают на несколь-
ких видах сырья одновременно.  

Продукты пиролиза состоят из газовой (пирогаз), жидкой (пиро-
конденсат или смола) и твердой (кокс) фаз. Основные товарные про-
дукты – этилен, пропилен, бутилены – являются компонентами газовой 
фазы. В пироконденсате содержатся ценные ароматические и непре-
дельные углеводороды (бензол, толуол, изопрен), получению которых 
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на крупнотоннажных установках придается большое значение. На су-
ществующих олефиновых производствах из пироконденсата выделяют 
гидростабилизированный бензин (ГСБ) или фракцию С5 и тяжелое 
жидкое топливо (ТЖТ). Кокс откладывается на внутренней поверхно-
сти пирозмеевиков и в закалочно-испарительных аппаратах, что обу-
славливает необходимость периодической остановки печей на выжиг.  

Основным элементом трубчатой пиролизной печи являются обо-
греваемые змеевики, в которых в присутствии водяного пара протекают 
реакции термического разложения углеводородов. Змеевики состоят из 
двух секций – конвекционной (подогрев сырья) и радиантной (реакции 
разложения). Конвекционная секция обогревается отходящими дымо-
выми газами, радиантная – излучением от экранов беспламенных гре-
лок. Продукты пиролиза, имеющие высокую температуру в диапозоне 
740–860 °С, после выхода из змеевиков подвергаются резкому охла-
ждению (закалке) для прекращения вторичных реакций.  

Температура в радиантной камере печи, работающей в жестком 
режиме с теплонапряжением до 87 кДж/(м2 с), или 75 тыс. ккал/(м2 ч), 
равна 1150–1260 °С, при этом температура наружной стенки трубы до-
стигает 1150 °С. 

Тепло, необходимое для пиролиза, передается к реакционной 
зоне пирозмеевиков излучением и конвекцией от беспламенных горе-
лок. Регулируя подачу топлива в определенные зоны горелок печи, 
можно влиять на характер распределения тепла, подводимого к реакци-
онной массе, по длине змеевика. 

Первоначально печи пиролиза в конструктивном оформлении 
были аналогичны нагревательным печам нефтезаводских установок и 
отличались от них главным образом температурой: на выходе из змее-
вика она составляла 720–760 °С. Топливо в таких печах сжигалось в 
факельных горелках.  Дымовые газы из топочной камеры проходили 
конвекционную секцию, размещенную вне топочной камеры, нагревали 
исходное сырье и пар разбавления, которые смешивались на входе в 
печь. печи имели два потока, змеевик был выполнен в виде настенного 
экрана. Расположение змеевика на стенах топочной камеры не обеспе-
чивало высокие теплонапряженности поверхности труб из-за большой 
неравномерности подвода тепла: часть поверхности труб была обраще-
на к излучающим дымовым газам, а часть к отражающим, заэкраниро-
ванным стенам.    

Для подвода необходимого количества тепла длина змеевика 
должна быть значительной при не очень большом диаметре. На практи-
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ке змеевик для таких печей изготавливали из труб диаметром 114х6 мм; 
он имел длину 130–150 м. Нагрузка на змеевик составляла ≈ 2 т/ч по 
сырью. При разбавлении сырья водяным паром 30–40 % время пребы-
вания в нем потока составляло 2–3 с. Факельные горелки создавали не-
управляемое распределение температуры внутри печи, в результате че-
го возникали частые пережоги труб даже при невысоких температурах. 
В печах с настенными экранами пиролизу подвергали, как правило, 
этан и другие углеводородные газы. 

Первые печи жесткого пиролиза были построены американской 
фирмой Foster wheeler. Температура на выходе из печи была доведена 
до 890 °С, что позволило при пиролизе жидкого сырья поднять выход 
этилена до 34 %. Трубы реакционного змеевика располагались верти-
кально, тепло к ним поступало от огнеупорных стен, раскаляемых 
настильным пламенем. 

Развитие конструктивных концепций радиантного змеевика осу-
ществлялось в направлении сокращения длины и диаметра его труб. 
изменения конфигурации за счет его разветвленности, роста отношения 
поверхности к объему и поддержания теплонапряженности, обеспечи-
вающей температуру стенки трубы. Следует отметить, что температура 
процесса не превышает предельно допустимой температуры стенки 
труб, являющейся функцией состава металла труб [6, 54]. В табл. 1.1 
приведены значения предельно допустимых температур стенки труб 
для различных материалов. 

Таблица 1.1
Значения предельно допустимых температур стенки труб  

для различных материалов 
Материал Температура, °С 

Инколой 820 900 
Инколой 802 1010 

НК 40 1040 
НР 40 1070 

НР 40 (+ Nb) 1100 
НР 40 (+ 5 % W + Co) 1170 

 
Печь фирмы Lummus (рис. 1.2) имеет две радиантные камеры 

1, в которых смонтирован вертикальный реакционный змеевик 2. 
Змеевик облучается с двух сторон беспламенными горелками 3, 
расположенными в шахматном порядке и чередующимися с блока-
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ми огнеупорной стены. Горелки объединены в вертикальные ряды. 
Расход топлива в каждый ряд регулируется автоматически, а в от-
дельную горелку – только вручную. Кроме горелок, расположенных 
на стенах печи, в каждой камере, может быть установлено два ряда 
подовых пламенных горелок. Могут также применяться печи без 
подовых горелок. 

 
 

Рис. 1.2. Схема пиролизной установки: 1 – радиантная камера; 
2 – радиантная секция змеевик; 3 – беспламенная (акустическая  
горелка); 4 – каркас;5 – стенка топки; 6 – конвекционная камер; 

 7 – дымоход 
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На рис. 1.3 представлены данные об эволюции металла для труб 
печей пиролиза по мере промышленного развития последних, начиная 
с 1950 г., а также параметров процесса:  

– времени контакта; 
– температуры на выходе; 
– температуры стенки труб [7]. 

 
 

Рис. 1.3. Эволюция металла и условий процесса в печах пиролиза  
при горизонтальном (H) и вертикальном (V) расположении труб  

(сплошная линия – температура процесса, пунктирная – 
 температура стенки труб) 
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 Изменение конфигурации пирозмеевиков типа SRT-I –V фирмы 
Lummus, а также соответствующие изменения параметров процесса 
показано на рис. 1.4. 

 
Рис. 1.4. Эволюция змеевиков печей типа SRT (τ – время пребывания 

смеси в реакционной зоне) 
 
В табл. 1.2 представлен выход продуктов пиролиза при услови-

ях, соответствующих конкретным модификациям пирозмеевиков. По 
мере совершенствования конструкции змеевиков выход целевых про-
дуктов и селективность процесса повышалась. 

Таблица 1.2  
Изменение конфигурации пирозмеевиков типа SRT-I–V фирмы 

Lummus и соответствующие им изменения параметров 
Продукт Выход продуктов в змеевиках конструкции 

 SRT-I SRT-II SRT-III SRT-IV SRT-V 
СН4 16,4 16,1 18,1 17,7 
С2Н4 23,3 26,8 28,5 28,7 29,5 
С3Н6 14,0 14,3 13,1 13,2 13,5 
С4Н6 3,0 3,8 4,0 4,1 
С4Н8 6,6 4,3 3,9 3,7  

 
Аналогичное развитие получили пирозмеевики конструкции 

фирм KTI, Selas, Kellogg и др. Для примера на рис. 1.5 изображена 
динамика геометрии змеевиков фирмы KIT. 

В настоящее время развитие технологии трубчатого пиролиза 
достигло предела технических возможностей и полностью себя ис-
черпало. Максимальная температура промышленного термического 
пиролиза углеводородного сырья в самых современных змеевиках, в 
частности в печах Millisecond фирмы Kellogg, составляет порядка 
930 °С; при этом время пребывания потока в трубе находится в ин-
тервале 0,05–0,10 с. 
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Рис. 1.5. Конфигурация змеевиков конструкции типа KTI 

 (τ – время пребывания смеси в реакционной зоне) 
 
Змеевики этих печей представляют собой прямые трубы, соеди-

ненные на входе коллектором, через который поступает сырье с па-
ром. На выходе два потока объединяются и поступают в закалочно-
испарительный аппарат (ЗИА) типа «труба в трубе». Поскольку время 
охлаждения пирогаза до температуры, при которой прекращаются 
вторичные реакции (не более 650 °С) должно быть равным примерно 
0,1 времени пребывания потока в змеевике, то только такая компонов-
ка змеевиков и ЗИА возможна в данной печи, так как любой коллек-
тор пирогаза резко увеличит время реакции. Схема печи Millisecond 
показана на рис. 1.6. Змеевики обогреваются подовыми горелками 1 и 
отражающими стенами топочной камеры. Селективность в этой печи 
выше, чем в любых других печах.  При одинаковом выходе этилена в 
печи Millisecond обеспечивается больший выход пропилена (на 30 %) 
и углеводородов С4 (в 1,5 раза). При одинаковых выходах углеводоро-
дов С3 и С4 выход этилена возрастает примерно на 10 %. Аналогичные 
зависимости получены при пиролизе газойлей [60]. 

 

 

                             1 / 10
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Рис. 1.6. Схема печи Millisecond: 
1 – подовые горелки; 2 – система закалочно-испарительных  

аппаратов первой ступени; 3 – дымовая труба; 4 – дымосос; 
 5 – конвекционная зона; 6 – многопоточный змеевик 

 
Но дальнейшее повышение температуры с одновременным со-

кращением времени реакции невозможно из-за разогрева стенки выше 
допустимого предела, даже из самого термостойкого и очень дорогого 
металла. Дальнейшее уменьшение диаметра пиролизных труб, кото-
рое составляет в таких печах 30–40 мм, также нецелесообразно.   

 
1.3. Параметры процесса пиролиза 

 
К числу основных параметров, в наибольшей степени влияю-

щих на процесс пиролиза, относятся температура, время пребывания 
сырья в реакторе и парциальное давление взаимодействующих угле-
водородов [60]. Применяемые в промышленной практике величины 
этих важнейших параметров устанавливаются в соответствии с из-
вестными зависимостями термодинамики и кинетики реакций угле-
водородов при пиролизе. 

Для управления пиролизными установками, определения 
структуры математической модели объекта, ее параметров и воз-
можного диапазона их изменения часто оказывается необходимым 
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иметь статические характеристики, отражающие зависимость вы-
ходных переменных от входных. Такие зависимости по различным 
каналам получены для реакторов, различающихся по масштабам, 
конструкциям змеевиков, составам перерабатываемого сырья и т. д. 
Были рассмотрены наиболее общие их особенности [80]. 

 
1.3.1. Влияние температуры 

 
Основным определяющим фактором для термических превраще-

ний в реакторе и эффективности пиролиза является его тепловой ре-
жим. При изотермических условиях по длине реактора влияние тепло-
вого режима отражается статическими характеристиками по каналам 
температура процесса – выход продуктов. Качественный вид этих ха-
рактеристик (полученных на математической модели, учитывающей 
кинетику) в широком интервале изменения температуры показан на 
рис. 1.7.  

 
Рис. 1.7. Зависимость выходов продуктов от температуры 

для случая пиролиза равных смесей н-гексана и 2-метилпептана 
при t = 0,4 с, Р = 2×105 Па, Fп/F = 0,5 кг/кг: I–III 
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В исследуемой области зависимости олефинов от температуры 
имеют максимумы, выходы метана и водорода возрастают. Темпера-
тура, соответствующая максимальному выходу бутиленов, ниже, чем 
для максимального выхода пропилена; последняя, в свою очередь, 
ниже аналогичной температуры этилена. 

Такая закономерность, объясняется тем, что для реактора пи-
ролиза при фиксированном времени пребывания смеси в нем про-
цесс имеет две характерные температурные зоны (I и II). В зоне I 
идет интенсивное образование олефинов в реакциях распада тяже-
лых радикалов, образующихся их исходного сырья в первичных ре-
акциях. На границе этой зоны сырье практически полностью разла-
гается. В зоне II за счет вторичных реакций происходит необратимое 
превращение образовавшихся олефинов в побочные продукты реак-
ции: метан, водород, пиросмолу. Различие экстремальных значений 
температур для этилена, пропилена и бутиленов объясняется разли-
чием реакционной способности этих компонентов во вторичных ре-
акциях распада. 

При пиролизе углеводородного сырья на олефины рабочей об-
ластью изменения температуры является зона (III), соответствующая 
конечному участку зоны интенсивного разложения сырья (I).   

Существенное влияние на результаты пиролиза оказывает 
профиль распределения температур реагирующих продуктов по 
длине реакционного змеевика [84]. На рис. 1.8 показаны примеры 
температурных кривых по длине змеевика [60].  

 
Рис. 1.8. Профиль температур по длине реактора пиролиза: 

 1 – выпуклый; 2 – прямолинейный; 3 – вогнутый 
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Для простоты принято, что точка начала реакции в реакторе для 
всех трех типов профилей совмещена. Форма температурной кривой 
может быть охарактеризована количественно, например, с помощью 
фактора профиля Ψ, за который принимают отношение перепада тем-
пературы во всей реакционной зоны к перепаду температуры во всей 
реакционной зоне (начиная от температуры 650 °С).  

В случае прямолинейной формы температурной кривой фактор 
Ψ = 0,33, для вогнутой он приближается к единице, для выпуклой – 
приближается к нулю (нуль – для изотермического процесса).  Влия-
ние формы температурного профиля на выходы продуктов пиролиза 
иллюстрируется данными табл. 1.3 [60]. 

Таблица 1.3 
Влияние температурного профиля на выходы продуктов пиролиза 

прямогонного бензина. Массовое отношение пар/углерод = 0,5, 
время пребывания 0,25–0,27 с 

  Условия пиролиза 
Показатель t = 857 oC t = 888 oC t = 886 oC 

  Ψ  = 0,053 Ψ  = 0,33 Ψ  = 0,66 
Выход, %     
 Н2 1,0 0,9 0,9 
 СН4 18,7 16,1 14,3 
 С2Н2 0,7 0,6 0,6 
 С2Н4 29,5 28,9 28,3 
 С2Н6 3,9 3,9 3,8 
 С3Н4 0,7 1,0 1,0 
 С3Н6 10,9 13,8 15,0 
 С3Н8 0,5 0,4 0,4 
 С4Н8 1,9 3,3 4,6 
 С4Н6 3,6 4,7 5,3 
 С4Н10 0,1 0,6 0,8 
Жидкие продукты 28,5 25,8 25,0 
СН4 + Н2/С2Н4 0,668 0,588 0,537 
С3Н6 /С2Н4 0,369 0,478 0,530 
Н/С в пироконденсате 0,872 0,969 1,102 
Выход суммы непре-
дельных С2–С4 (кроме 
С2Н2), % 

46,6 51,7 54,2 

 

                             5 / 10



16 

Выпуклая форма, способствуя увеличению жесткости пиролиза, 
приводит к возрастанию выходов этилена, а вогнутая – к увеличению 
более высокомолекулярных олефинов – пропилена, бутенов, а также 
бутадиена-1,3; выход этилена при этом несколько ниже, чем в случае 
выпуклого профиля. Выходы ароматических углеводородов возрастают 
с увеличением «выпуклости» кривой. Однако поскольку профиль явля-
ется сложной функцией длины реактора, выразить зависимость выходов 
продуктов от него чрезвычайно трудно. Обычно в качестве параметра, 
служащего для построения статических характеристик канала темпера-
тура процесса – выход продуктов, выбирают наиболее определяющую 
точку профиля – температуру продуктов пиролиза (пирогаза) на выходе 
из змеевика ТВ [71, 72, 77, 81]. Экспериментальные статические характе-
ристики канала ТВ – выход продуктов, полученные на физических моде-
лях и промышленных печах, имеют аналогичный вид, полученный при 
математическом моделировании, но характеризуют процесс в более уз-
ком интервале изменения температуры. Примером подобных характери-
стик пиролиза прямогонного бензина, снятых на промышленной печи, 
может служить график, представленный на рис. 1.9.  

 
Рис. 1.9. Зависимость выходов продуктов пиролиза прямогонного  
бензина (фракция 85–180 °С) от температуры на выходе из печи  

при t = 1,0 с, Fп/F = 0,5 кг/кг 
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В зависимости от состава сырья, конструкции печи и значений 
других параметров характеристики смещаются, деформируются, но их 
вид остается без изменения.  

Анализ статических характеристик канала ТВ – выход продуктов 
процесса позволяет правильно выбрать температурный режим и об-
ласть его применения. Рабочий диапазон изменения температуры на 
выходе из промышленной печи пиролиза на олефины ограничивается 
температурами, соответствующими максимальному выходу бутиленов 
и этилена. Начальный участок этого диапазона соответствует бутиле-
новому режиму, средний – пропиленовому, конечный – этиленовому. 
Поддержание температуры, превышающей температуру максимально-
го выхода этилена, экономически нецелесообразно. От температуры 
зависят также многие факторы, существенно влияющие на работу по-
следующих узлов установки газоразделения производства олефинов. 
если осуществляется переработка жидких продуктов пиролиза, при 
определении режима необходимо учитывать зависимость выхода и 
состава этих продуктов от температуры (рис. 1.10) [72]. 

 
Рис. 1.10. Экспериментальная зависимость выхода суммы жидких  

продуктов (1) и содержания в них бензола (2), толуола (3), этилбензола (4)  
и изопрена (5) от температуры на выходе из печи для случая пиролиза  

прямогонного бензина (фракция 85–180 °С) при t = 1,0 с,  Fп/F = 0,5 кг/кг 
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1.3.2. Влияние времени пребывания 
 

Время пребывания смеси в зоне реакции является вторым важ-
ным показателем процесса, определяющим глубину превращения 
сырья и распределение получаемых продуктов. Величина этого пока-
зателя зависит от геометрических размеров змеевика, расходов сы-
рья и пара, профилей температур и давлений, состава сырья. Для 
практических расчетов времени пребывания можно пользоваться 
следующим выражением [80]. 

             

,     (1.1) 

где L – длина змеевика, м; d – внутренний диаметр трубы, м; Т0 и ТВ– 
соответственно температура смеси на выходе из змеевика; Р0 и РВ – 
то же, давление, Па; F0 и FВ – соответственно расходы сырья и пара; 
Мп, М и Мпр – соответственно мольная масса пара и средняя мольная 
масса сырья и продуктов пиролиза. 

Зависимость пиролизов углеводорода от времени пребывания 
исследовалась в работах [52, 101]. Анализ полученных статических 
характеристик канала τ – выход продуктов (рис.1.11) показывает его 
влияние на процесс аналогичное влиянию температуры, т.е. при уве-
личении τ выходы основных товарных олефинов имеют максимум, 
выходы метана и водорода растут. Это объясняется тем, что при ма-
лом времени пребывания будет наблюдаться проскок непрореагиро-
вавшего сырья, а при очень высоких – переразложение и конденса-
ция олефинов в результате вторичных реакций. 

Результаты исследования взаимного влияния температуры и 
времени пребывания на пиролиз (рис. 1.11, 1.12) полученные при 
математическом моделировании и подтвержденные экспериментом, 
показывают, что выход олефинов растет и приближается к макси-
мально возможному при сокращении τ и увеличении ТВ. Это означа-
ет, что для повышения эффективности пиролиза водородов на оле-
фины при проектировании и управлении процессом необходимо 
стремиться к сокращению времени пребывания при одновременном 
повышении температуры реакции. Такая тенденция в настоящее 
время наблюдается при создании новых пиролизных процессов и 
реакторов [94, 103]. 
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Рис. 1.11. Зависимость выхода продуктов пиролиза н-пентана  
от времени пребывания t, полученной на кинетической модели 

при Р = 2×105Па 
 

Рис. 1.12. Зависимость газообразования и выходов продуктов  
от времени пребывания t, полученной на лабораторном реакторе  

пиролиза прямогонного бензина 
 

 

                             9 / 10



20

1.3.3. Влияние давления

Рост давления в реакционной системе отрицательно сказывается
на эффективности пиролиза [5, 32, 59]. При этом уменьшаются выхо-
ды олефинов, суммарный выход газообразных продуктов при пироли-
зе жидкого сырья   и увеличивается выход метана, жидких продуктов
и кокса.

Влияние давления на процесс пиролиза в трубчатом змеевике
является следствием изменения времени пребывания, которое возрас-
тает с ростом давления, и скоростей элементарных реакций, имеющих
второй порядок. При его увеличении ускоряются вторичные реакции,
приводящие к расходованию олефинов, в частности ускоряется обра-
зование ароматических углеводородов из олефинов и радикалов [80].

Профиль давления смеси P(x) по длине змеевика, трубы которо-
го имеют постоянное сечение, характеризуется плавной кривой, моно-
тонно убывающей от начала реактора к его концу (рис. 1.13). Наибо-
лее отрицательное влияние на эффективность процесса оказывает по-
вышение давления на конечном участке змеевика, поскольку именно
здесь в смеси присутствует большое количество олеинов.

Рис 1.13. Изменение давления реакционной смеси по длине
змеевика (моделирование пиролиза бензина на АВМ МН-14)

Профиль P(x) в наибольшей степени определяется конструктив-
ными параметрами и расходами сырья и пара, а также степенью уве-
личения объема смеси в результате реакции и изменения температу-

Power                           
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ры. Рост давления реакционной смеси в змеевике промышленной печи 
связан с увеличением нагрузки, с закоксовыванием змеевика, а также 
с увеличением гидравлического сопротивления аппаратов системы 
закалки и утилизации тепла пирогаза.  

 
1.3.4. Влияние соотношения «пар – сырье» 

 
Важным и относительно легко варьируемым фактором, опреде-

ляющим парциальное давление углеводородов, является разбавление 
углеводородного сырья водяным паром. С увеличением разбавления 
сырья паром (снижение парциального давления углеводородов) воз-
растают выходы этилена, бутадиена-1,3 и бутенов (рис. 1.14), но сни-
жаются выходы ароматических углеводородов и метана, следователь-
но, селективность пиролиза повышается (рис. 1.15) [9]. Замечено так-
же повышение выхода ацетилена с увеличением степени разбавления 
прямогонного бензина водяным паром при времени пребывания свы-
ше 0,4 с (при меньшем времени пребывания разбавление паром на вы-
ходе ацетилена не отражается). 

 
Рис. 1.14. Зависимость выходов продуктов пиролиза  

прямогонного бензина от парциального давления углеводородов 
и пара разбавления сырья водяным паром: 1 – С2Н4; 2 – СН4; 

3 – бензол, толуол и кислоты; 4 – С3Н6; 5 – С4Н6 
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Рис. 1.15. Зависимость селективности a по этилену от степени  

превращения c исходного этана и парциального давления углеводородов 
 

С увеличение разбавления углеводородов водяным паром сни-
жается коксообразование в реакторе, так как уменьшается скорость 
реакций второго и более высоких кинетических порядков, ведущих к 
получению высокомолекулярных соединений – предшественников 
кокса. Степень разбавления различных видов сырья паром (табл. 1.4) 
меняется обычно в зависимости от склонности его к коксообразова-
нию следующим образом [60]: 

Таблица 1.4 
Степень разбавления паром 

 
Так как добавление водяного пара снижает скорость отложения 

кокса на внутренней поверхности пиролизных труб, уменьшается ско-
рость роста перепада давления и температуры поверхности труб за 
время рабочего пробега, а длительность его до очистки труб от кокса 
(выжига кокса) увеличивается. Таким образом, за счет разбавления 
сырья паром можно повысить жесткость пиролиза и соответственно 
увеличить выход этилена без снижения селективности процесса.  

Параметр Этан Бутан Легкий 
бензин 

Тяжелый 
бензин 

Атмосферный 
 газойль 

Разбавление 
паром, кг/кг 0,35 0,50 0,50–0,60 0,60–0,70 0,80–1,0 
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Таким образом, влияние пара на процесс в трубчатом змеевике 
сказывается на парциальных давлениях углеводородов, скоростях эле-
ментарных реакций, а также времени пребывания, в значительной мере 
зависящем от расхода пара, что является следствием малой массы водя-
ного пара – см. уравнение (1.1). Кроме того, расход пара изменяет об-
щее давление реакционной смеси; в некоторой мере это снижает его 
влияние на время пребывания. Вследствие всего этого зависимость вы-
ходов продуктов от расхода пара в печь оказывается сложной; для 
практических целей пользуются экспериментальными данными, полу-
чаемыми на конкретной установке и при определенных режимах и ви-
дах сырья.  

Для оценки выходов продуктов три важнейших параметр пиро-
лиза – температура, время пребывания и парциальное давление угле-
водородов – были объединены [60] в фактор, называемый параметром 
молекулярных столкновений (μ), который определяется выражением: 

,   (1.2) 

де p – парциальное давление углеводородов, кПа; T – температура по 
абсолютной шкале Ренкина; τнач – время пребывания в радиантной 
секции змеевика к моменту, когда степень превращения сырья соста-
вит 1 %, с; τвых – время пребывания к моменту выхода сырья из реак-
ционного змеевика, с. 

 
1.3.5. Влияние расхода сырья 

 
Этот параметр служит основным управляющим воздействием, 

с помощью которого изменяется производительность установки. 
Расход сырья в змеевик печи влияет на время пребывания – см. 
уравнение (1.1) и общее давление реакционной смеси, а соответ-
ственно, и на распределение продуктов пиролиза, что необходимо 
учитывать при управлении.  

Зависимость выходов основных продуктов пиролиза от расхо-
да сырья в широком интервале изменения последнего, так же, как и 
от температуры, носит экстремальный характер [46], однако экстре-
мум статических характеристик по расходу выражен намного слабее. 
Рабочий интервал изменения расхода сырья в промышленную печь 
составляет примерно 30% его номинального значения. В этом интер-
вале статические характеристики пиролиза, отражающие зависи-
мость выходов товарных продуктов от расхода, близкие к линейным.  
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Одним из важных технологических параметров пиролиза являет-
ся, так называемый, пленочный эффект. В трубчатом реакторе, непо-
средственно у его стенки образуется слой реакционной смеси, движу-
щейся более медленно, чем основная масса потока. Пленочный эффект 
характеризуется заметно возрастающей температурой по радикальному 
направлению от центра к стенке трубы через пристенный слой. Вслед-
ствие этого и скорость реакций в пристенном слое выше скорости их в 
основном, центральном потоке, т. е. пристенный слой является как бы 
дополнительным источником образования свободных радикалов и спо-
собствует ускорению реакций в потоке в целом. Вместе с тем в при-
стенном слое ускоряются и вторичные реакции, поэтому пленочный 
эффект определяет скорость отложения кокса на стенке трубы.  Обычно 
печь пиролиза рассчитывают так, чтобы степень превращения исходно-
го сырья в пристенном слое не превышала 5 % суммарного превраще-
ния сырья в потоке [60]. Печи пиролиза, в которых 5 % предел не вы-
держивается, рассчитаны для низких массовых скоростей потока, т. е. 
для очень больших либо очень малых (где скорость потока лимитиро-
вана перепадом давления) диаметров труб змеевика.  

На общий характер статических зависимостей качественных по-
казателей пиролиза углеводородов от режимных параметров ТВ и F не 
влияют конструкция печи, состав сырья и другие особенности процес-
са. Абсолютные значения выходов продуктов, экстремальные точки 
соответствующих статических характеристик и другие их параметры в 
каждом конкретном случае различны. Анализ показывает, что под-
держание оптимального режима в печах может существенно улуч-
шить экономические показатели пиролиза за счет повышения выходов 
этилена на 5–10 %, пропилена на 5–20 %, бутиленов на 5–12 %. Отсю-
да следует практическая важность автоматической оптимизации про-
мышленных пиролизных установок. 
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Глава 2. КОНЦЕПЦИЯ МАТЕМАТИЧЕСКОГО  
МОДЕЛИРОВАНИЯ ПРОЦЕССА ПИРОЛИЗА 

 
2.1. Кинетические модели 

 
Кинетические модели пиролиза углеводородов можно условно 

разделить на три типа: эмпирические, полуэмпирические и основан-
ные на истинном (свободнорадикальном с учетом элементарных реак-
ций) механизме процесса. 

 
2.1.1. Эмпирические модели пиролиза углеводородов 

 
К этому типу относятся модели, связывающие выходы продук-

тов пиролиза с параметрами, влияющими на них. Обычно – это зави-
симости полиноминального вида [22, 23]. Они применимы только к 
печи, змеевику и сырью таких видов, для которых были получены. 
Эти модели не обладают возможностями экстраполяции за пределы 
изменения независимых переменных, использованных при обработке 
данных, поскольку не имеют физического смысла. Так, было приведе-
но исследование работы печи для пиролиза этана с настенным распо-
ложением змеевика (108×6,5 мм), с использованием метода планиро-
вания эксперимента. Превращение этана описывалось реакцией пер-
вого порядка и для константы скорости этой реакции было получено 
выражение  

. 
Конверсия этана и выход метана определялась с помощью по-

линомов, где в качестве переменных использовали температуру на 
выходе Tвых, расход этана Gэ и расход пара разбавления Gп. Выходы 
водорода, этана и этилена связывали с выходом метана. Хотя пред-
ставленная модель достаточно хорошо описывает представленные 
данные, но справедлива она только в следующих диапазонах пере-
менных Tвых = 710–830 оС, Gэ = 1000 – 3000 кг/ч, Gэ/Gп = 0,2–1,4. Не-
возможность использовать ее вне указанных интервалов следует из то-
го, что выход этилена по ней не может быть менее 26,5 %, а степень 
превращения этана менее 28 %.  Однако даже для другой печи анало-
гичной конструкции эта модель может не дать удовлетворительного 
согласования с экспериментом.  

Достоинство эмпирических моделей в их простоте. Обычно эти 
модели используются для целей управления, причем программа стро-

)]/(5200exp[10 2,24
срRТk -=
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ится таким образом, чтобы по мере получения информации о работе 
печи коэффициенты в полиномах могли меняться (так называемые 
обучающиеся или адаптационные модели). Это делается для того, 
чтобы выходы продуктов пиролиза наилучшим образом описывались 
с учетом состояния печи на данный момент. 

 
2.1.2. Полуэмпирические модели пиролиза углеводородов 
 
Наибольшее распространение при описании кинетики пиролиза 

получили полуэмпирические модели [106]. Для газообразных углево-
дородов они включают набор молекулярных реакций, которые с той 
или иной степенью точности соответствуют химизму процесса. Число 
реакций в модели определяется числом продуктов, которые должны 
быть учтены, и заданной степенью точности определения их выходов. 
Так, при пиролизе этана основными продуктами являются этилен и 
водород, образование которых может быть описано реакцией 

. 
Выход метана при этом, как правило, не превышает 10 %. Для 

его образования используется реакция 
. 

Выходы пропилена и бутадиена-1,3 при пиролизе этана колеб-
лются в пределах 1,0–2,0 % (для каждого). Их образование связывает-
ся со следующими реакциями: 

 

Остальные продукты – ацетилен, бутены, бутаны – получаются 
в еще меньших количествах, и при пиролизе этана они обычно не рас-
сматриваются. Кроме того, в модель вводится реакция образования 
суммы жидких продуктов пиролиза, количество которых составляет 
2–3 %: 

 
В соответствии с набором реакций, входящих в кинетическую 

модель, может быть записана система дифференциальных уравнений, 
описывающая изменение концентраций всех компонентов, участвую-
щих в реакциях. Когда изменением объема реакционной смеси нельзя 
пренебречь, система должна быть дополнена уравнением, учитываю-

24262
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щим это изменение за счет химической реакции и температуры, а кон-
станты скоростей реакций представлены в виде уравнения Аррениуса. 

Для расчета концентраций путем решения системы дифферен-
циальных уравнений необходимо иметь значения констант скоростей 
реакций. Их обычно вычисляют путем обработки экспериментальных 
данных. Причем при обработке необходимо использовать именно эту 
модель, так как добавление или исключение каких-либо реакций из-
менит значения констант. 

Константы скоростей реакций в полуэмпирических моделях не 
могут быть предсказаны теоретически, поскольку являются результи-
рующими большого числа элементарных реакций и, следовательно, не 
имеют строгого физического смысла. Известно, что введение одних 
углеводородов может ускорять либо замедлять распад других. Отсюда 
следует, что даже количественные изменения в составе пиролизуемо-
го сырья могут сделать непригодным использование полуэмпириче-
ской модели.  

Ряд исследователей используют другой вид полуэмпирических 
моделей, основанных на данных по пиролизу индивидуальных угле-
водородов при не слишком высоких степенях превращений. Так, для 
этана можно записать: 

. 
Аналогичные уравнения можно записать для всех исходных уг-

леводородов и продуктов реакций, подвергающихся в значительной 
степени вторичным реакциям. Подобные модели чаще используют для 
описания пиролиза жидких углеводородов. 

 
2.1.3. Свободнорадикальные модели 

 
Наиболее теоретически обоснованными являются модели пиро-

лиза углеводородов, базирующиеся на истинном механизме протека-
ния процесса с участием свободных радикалов (свободнорадикальные 
модели). Они имеют ряд преимуществ перед эмпирическими и полу-
эмпирическими моделями: 

̶  Разработанную для одного углеводорода модель с небольшими 
добавлениями можно использовать для более легкого углеводорода и 
целиком включить в состав для более тяжелого. 

̶  Константы скоростей элементарных реакций остаются неиз-
менными вне зависимости от состава пиролизуемого сырья. 

6463424262 01,00167,011,09,09,0 HCHCCHHHCHC ++++¾®¾
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̶  Существует обширная литература по численным значениям 
аррениусовых параметров констант скоростей элементарных реакций 
(хотя иногда их значения по данным разных исследователей различ-
ны, тем не менее существуют методы их оценки и проверки); кроме 
того, существуют различные способы расчета аррениусовских пара-
метров для элементарных реакций [10, 44, 76]. 

̶  Для процессов пиролиза с гомогенными добавками модель 
полностью сохраняется и требует только введения дополнительных 
реакций с инициатором. 

К недостаткам свободнорадикальных моделей можно отнести 
возникающую в отдельных случаях неопределенность в выборе чис-
ленных значений параметров констант скоростей и сложности инте-
грирования системы дифференциальных уравнений, описывающей 
изменение концентрации молекулярных и радикальных компонентов. 
Поскольку имеет место большая разница в величинах констант скоро-
стей и концентраций молекулярных веществ и свободных радикалов, 
система с математической точки зрения становится «жесткой». Одна-
ко существуют различные численные методы решения подобных си-
стем с помощью ЭВМ [58]. Одним из вариантов свободнорадикальной 
модели является подход с использованием относительных констант 
элементарных реакций и ключевых компонентов. Он основывается на 
том, что распад углеводородов в смеси происходим при взаимодей-
ствии со всеми радикалами. Скорость распада каждого углеводорода 
будет зависеть только от его термохимических и термодинамических 
свойств. Приняв один углеводород за ключевой, скорости распада 
всех других углеводородов можно отнести к скорости распада этого 
углеводорода. Полученные таким образом относительные скорости не 
должны изменяться при изменении условий пиролиза и состава пиро-
лизуемой смеси. Для ключевых компонентов необходимо знать ис-
тинные значения констант элементарных реакций.  

Используя истинный механизм процессов пиролиза, можно про-
водить математическое моделирование инициирований различного 
рода, а также оценивать выходы продуктов и степени превращения 
углеводородов при их совместном пиролизе в любых соотношениях.  

В работах Ю. П. Ямпольского кинетическими методами были 
найдены концентрации радикалов при пиролизе этана. В результате 
моделирования на ЭВМ эти же величины были получены расчетным 
путем. В табл. 2.1 [60] приведены расчетные и экспериментальные 
концентрации. Согласование между ними достаточно хорошее, что 
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служит подтверждением адекватности модели реальным процессам. 
Модель, описывающая пиролиз углеводородов на уровне элементар-
ных реакций, позволяет оценить различного рода инициирования 
непосредственным впрыском радикалов, например, введением, ча-
стично диссоциированного водорода или металлоорганических соеди-
нений. 

Таблица 2.1 
Концентрация радикалов при пиролизе углеводородов* 

Радикал Этан,  
710 оС 13кПа 

н-Бутан,  
727 оС 6,5кПа 

изо-Бутан,  
780 оС 7,1кПа 

Н 3 / 10 5–10 / 6,4 30 / 142 
СН3 10 / 14 800–1250 / 370 3500 / 6000 
С2Н5 19 / 76 1000 / 33 – 
Изо-С4Н9 – – 0,1–1,0 / 0,8 

*Примечание. Числитель – экспериментальные данные, знаменатель – 
расчетные, 1011 молекул/см3. 

 
При разработке кинетических моделей пиролиза углеводородов 

имеют место принципиальные ограничения и необходимые допуще-
ния. Так, в реакциях замещения чаще всего образуется несколько изо-
мерных радикалов. Их количественное соотношение зависит от проч-
ности С–Н-связи в исходном углеводороде и вероятности изомериза-
ции. Это позволяет рассчитать состав первичных продуктов, полагая, 
что из углеводорода образовался только один радикал, который рас-
падается по различным маршрутам. В реакциях присоединения ради-
калов к олефинам получаются те же радикалы, что и в реакциях заме-
щения алканов, но уже не все изомеры, а только два – свободной ва-
лентностью при атомах углерода, соединенные двойной связью. 
Необходимость включения реакций изомеризации этих радикалов 
может быть установлена только путем сравнения разных вариантов 
расчета со специально проведенными экспериментами.  

Для реакций рекомбинации приходится учитывать не все воз-
можные реакции, а только те, в результате которых образуются ком-
поненты, включенные в модель. Если дальнейшее превращение их не 
учитывается, следует принимать заниженные константы скорости ре-
акции рекомбинации радикалов. Для некоторых, технически важных 
продуктов пиролиза в настоящее время механизм их образования не 
установлен окончательно (например, для ароматических углеводоро-
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дов, циклопентадиена и др.) Поэтому приходится включать в модель
такие реакции, которые фактически не являются элементарными.

В ряде моделей пиролиза с радикальными элементарными реак-
циями включены молекулярные неэлементарные, что теоретически не
обосновано. Так, в модели SPIRO наряду с радикальным распадом
этана и пропана записаны следующие реакции

,
.

По-видимому, это сделано для лучшей сходимости экспери-
ментов с расчетами.

Несмотря на определенные трудности в разработке моделей
пиролиза, базирующихся на элементарных реакциях, они остаются
самыми обоснованными и обладают наибольшей предсказательной
силой. С углублением знаний о механизмах процесса пиролиза роль
таких моделей будет возрастать.

2.2. Основные уравнения математической модели

Физико-химические процессы, происходящие в результате пи-
ролиза этана в трубчатой печи, сопровождаются различного рода
неравновесными эффектами. Важнейшее значение среди них имеет
неравновесное изменение состава газовой фазы рабочего тела, обу-
словленное конечными скоростями химических реакций. Для мате-
матического описания этого явления требуется привлечение химиче-
ской кинетики. Согласно подходу формальной химической кинетики
[25, 41, 57, 93] все превращения в газовой фазе могут происходить
только в результате элементарных реакций, и любые химические
взаимодействия могут быть представлены совокупностью этих эле-
ментарных процессов.

В реагирующей системе, состоящей из n компонентов Bi

(i = 1…n), между которыми протекают m обратимых реакций. Урав-
нение реакции имеет вид

,  (2.1)

где , – соответственно стехиометрические коэффициенты j-ой
реакции.
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Основным законом формальной химической кинетики является 
закон действующих масс, согласно которому скорость изменения 
содержания i-го компонента по прямому направлению j-ой реакции 
определяется соотношением  

.          (2.2) 

Аналогичная формула справедлива и для обратного направления: 

,  (2.3) 

где , – константы скорости j-ой реакции при прямом и обратном 
направлении соответственно, в формальной кинетике их принято 
представлять в аррениусовой форме: 

         (2.4) 

 
              (2.5) 

Рассматривая зависимость (2.4) необходимо заметить, что ко-
эффициенты Aj, Ej, nj обычно определяются эмпирически и во многом 
зависят от конкретных условий протекания реакций и способа опреде-
ления этих коэффициентов [42, 43]. 

В формальной кинетике общая скорость изменения содержания 
любого компонента в смеси равна алгебраической сумме скоростей 
его изменения в результате протекания всех элементарных реакций, 
так называемый принцип независимости протекания элементарных 
химических реакций: 

                   

.                       

(2.6) 
Константы скоростей прямого и обратного хода связаны между 

собой константой равновесия этой реакции 

                                                   
.            (2.7) 

Газофазные химические процессы описываются уравнениями 
химической кинетики, основываясь на законе действующих масс и 
принципе независимого протекания элементарных реакций [93]. При 
переменных параметрах состояния эти уравнения приводят к относи-
тельным концентрациям gi, ri или ki. Например, применяя мольно-
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массовые доли, получим следующий вид уравнения химической кине-
тики:  

. (2.8) 

Уравнение (2.8) получены для реакций в замкнутом изменяемом 
объеме Vс переменными по времени параметрами состояния так назы-
ваемого реактора идеального вытеснения (РИВ). В любых точках этого 
объема параметры состояния и состав рабочего тела одинаковы [29]. 

Другим используемым типом реактора является реактор идеаль-
ного смешения (РИС), представляющий собой аппарат со смесителем, 
через который протекает поток реагирующих газов [29, 93]. Эффект 
смесителя заключается в том, что поступающие реагенты мгновенно 
смешиваются с массой, уже находящейся в реакторе. В отличии от 
РИВ реактор идеального смешения является открытой системой. Так 
как VРИС = const, то уравнение химической кинетики для него можно 
записать в виде 

, 

(2.9) 
где – объемный расход газовой смеси через реактор. Модель РИС 
успешно используется при моделировании процессов в аппаратах хи-
мической технологии. 

Однако невозможность моделирования массообмена в РИВ и 
постоянство реакционного объема в РИС не позволяет использовать 
эти понятия для разработки расчетных моделей процессов в большин-
стве технических устройств. Значительно более широкие возможности 
открываются при использовании модели нестационарного реактора 
идеального смешения (НРИС) – своего рода совмещения РИВ и РИС 
[16, 56]. 

Нестационарный реактор идеального смешения можно предста-
вить в виде некоторого переменного объема с реагирующим рабочим 
телом с изменяющимися во времени и независимыми друг от друга 
характеристиками массоподвода и массоотвода, с переменными во 
времени параметрами состояния. Уравнения, описывающие изменение 
состава в НРИС, должны удовлетворять законам формальной химиче-
ской кинетики.  
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Процесс пиролиза этана в змеевике трубчатой печи рассматри-
вается как одномерное течение реагирующей газовой смеси в цилин-
дрическом канале постоянного сечения. Канал имеет прямолинейные 
участки и участки с изгибом. Подвод тепла к газовой смеси осуществ-
ляется от стенок канала вынужденной конвекцией и излучением. Тем-
пература стенки канала со стороны газа является граничным условием. 

Изменение состава смеси обусловлено протеканием газофазных 
химических реакций. Принято допущение о справедливости уравне-
ния идеального газа. Исходя из выбора кинетической однореакторной 
модели в качестве базовой, математическое обеспечение модели будет 
включать следующие уравнения: 

2.2.1. Уравнение изменения состава газовой смеси 
 

Независимо от конкретно поставленной задачи атрибутом 
НРИС являются уравнения, описывающие изменение состава в нем. 
Вывод этих уравнений проведен в рамках формальной химической 
кинетики. Согласно этому подходу, все превращения в газовой фазе 
могут происходить только в результате элементарных реакций и лю-
бые химические взаимодействия могут быть представлены совокупно-
стью этих элементарных процессов. Окончательно искомые уравнения 
должны быть представлены в наиболее рациональной для алгоритми-
рования и использования ЭВМ форме. 

Рассмотрим открытую изотропную реагирующую газовую си-
стему, в которой между компонентами Ai(i = 1,…,n) протекают обра-
тимые элементарные химические реакции 

,                     (2.10) 

где А – массообменные процессы идентифицируются соответствую-
щими «реакциями» отвода и подвода массы: 

.        (2.11) 

С целью упрощения записи каждую обратимую химическую ре-
акцию будем рассматривать как совокупность двух односторонних и 
введем следующие обозначения: 

,        ,       ,         
 ,       ,   ,                                    (2.12) 
 ,     ,     ,    , 
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В соответствии с принятыми обозначениями прямые направления 
химических реакций имеют индексы  j = 1,…,m; обратные направле-
ния – индексы j=(m+1),…,2m;  индексы реакции массообмена –  
j = (m+1),…(2m+r)  . 

Исходная формула изменения состава для НРИС записывается в 
следующем виде: 

                       

,                  (2.13) 

 

где  , –  соответственно стехиометрические коэффициенты в j-ой 

реакции; –   мольная концентрация газовой смеси; Cp – мольная пар-
циальная концентрация р-го компонента газовой смеси; mj – признак 
участия в j-й реакции каталитической частицы М; nj – количество молей 
i-го компонента в объеме V; p – давление; R0 – универсальная газовая 
постоянная; T – температура; kj – константа скорости i-ой химической 
реакции; m – количество обратимых реакций; n – число реагирующих 
газовых компонентов. 

Дальнейшее преобразование уравнения (2.13) заключается в 
применении относительных концентраций. Так, используя соотноше-
ния,  

, 
, 

где N – общее число молей в объеме, получим 

    
,      (2.14) 

 
 

где ri – мольная доля i -го вещества. 
Число уравнений (2.14) равно числу газовых компонентов и реа-

гирующей смеси, т. е. n. Суммируя все эти уравнения, получим 
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(2.15) 

Введем обозначение  и подставим (2.15) в 

(2.14). С учетом равенства  будем иметь 
 

      

(2.16) 

 

Соотношения (2.16) являются нелинейными дифференциальны-
ми уравнениями, которые можно интегрировать только численными 
методами с применением ЭВМ. В этом случае из-за ошибок округле-
ния для достаточно малых величин возможно появление отрицатель-
ных значений этих величин, что недопустимо и, как правило, приво-
дит к аварийному останову ЭВМ. Для предотвращения таких ситуа-
ций в расчетах удобно использование другой формы уравнений (2.16) 
с заменой  γi на – lnri. Тогда уравнение изменения состава газовой сме-
си примет вид 

                  

(2.17) 

 
Одно из уравнений можно исключить, заменив его соотношени-

ем нормировки   

                                                 .                   (2.18) 
Опыт расчетов показывает, что наиболее целесообразно исклю-

чение уравнения, которое описывает изменение компонента, содер-
жащегося в газовой смеси в максимальной концентрации. 
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2.2.2. Уравнение температуры газа 
 

Изменение температуры рабочего тела влияет на скорости хи-
мических реакций, его теплофизические и термодинамические свой-
ства. Большое значение этого фактора вынуждает включить в матема-
тическую модель соотношение, связывающее температуру с составом 
рабочего тела. Это соотношение можно получить на основе известной 
формулы для энтальпии смеси:  

                                           

,                                   (2.19) 

где μi – молекулярная масса i-го вещества; Ii – удельная энтальпия i-го 
компонента. 

С целью уменьшения объема вычислений для аппроксимации 
целесообразно использовать кусочно-линейные зависимости типа 

 

   (2.20) 
 

где  – «опорное» значение мольной энтальпии i-го компонента; 

 – опорное значение температуры;  – опорная мольная теплоем-
кость, равная среднему значению на интервале линеаризации.  

С достаточной для решения прикладных задач точностью этот 
интервал можно принять равным 100 К. 

Опыт работы автора с прикладными программами, использую-
щими зависимости (2.20), показал, что существующий на границах 
интервалов линеаризаций разрыв по теплоемкости практически не 
оказывает влияния как на сходимость, так и на результат расчета. 

При использовании линеаризации (2.20) соотношение (2.19) 
примет вид 

            
.              (2.21) 

 

После простых преобразований получим 
 

                        

(2.22) 

Соотношение (2.21), связывающее температуру, энтальпию и 
состав реагирующей газовой смеси, назовем уравнением температуры. 
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2.2.3. Уравнение энтальпии газа 
 

Уравнение энтальпии газа выглядит следующим образом 

                     

,                 (2.23) 

где q = α(Tw – T) –1-й вариант; q = α/Cp(iw – i)– 2-й  вариант;  – энталь-
пия газа; U – скорость газа ; U2/2 – динамическая добавка, связана с 
учетом движения потока относительно измерительных устройств; I0 – 
начальная энтальпия газовой смеси; D – внутренний диаметр канала; 
α – коэффициент теплоотдачи; Tw – температура стенки со стороны газа. 

 
2.2.4. Уравнение сохранения расхода 

 
Уравнение сохранения расхода принимает следующий вид                    

                                                     
,                                   (2.24) 

где – массовый расход газа; F – площадь поперечного сечения канала. 
 

2.2.5. Уравнение давления газа 
 

Уравнение давления газа определяется как 

                
,        (2.25) 

, 

где ΔPтр, ΔPм – соответственно потери давления на трения и местные 
потери давления; U0 – начальная скорость; P0   – начальное давление. 

 
2.2.6. Метод решения системы уравнений 

 
Специфика системы, проявляющаяся при попытках численного 

интегрирования, заключается в «жесткости» уравнений изменения 
состава. Получение решений для таких уравнений возможно только 
при использовании неявных разностных методов. Эффективным неяв-
ным методом конечно-разностной аппроксимации дифференциальных 
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уравнений является метод У. Г. Пирумова с последующим использо-
ванием метода Ньютона, впервые примененный для уравнений хими-
ческой кинетики в работе [35]. Уравнения (2.17) представляются в ви-
де конечно-разностных уравнений 

         
,         (2.26) 

где – значения неизвестных в начале и в конце шага интегри-
рования h; S– параметр аппроксимации. 

Алгебраические уравнения (2.18), (2.22), (2.23), (2.24), (2.25) 
приводятся к виду    

                                        Fyi = 0                         (2.27) 
К преобразованной системе уравнений применяется итерацион-

ная схема Ньютона: 

                                     (2.28) 
где m – номер итерации, включающей решение системы линейных 
уравнений. 

                

,                         (2.29) 

где – матрица частных производных.  

Расчет проводится до получения таких значений γi, которые от-
личаются в последовательных приближениях на заранее заданную ма-
лую величину. Затем проводят следующий шаг интегрирования и т. д. 

С целью проведения расчетов на основе разработанного алго-
ритма была использована программа расчета на языке Fortran для 
ПЭВМ [1].  

 
2.3. Химические реакции процесса пиролиза этана 

 
Процесс термического разложения этана, состоящий из многих 

элементарных реакций, которые протекают одновременно и последо-
вательно, условно можно расчленить на две последовательные стадии.  

На первой стадии протекают первичные реакции термического 
расщепления алканов и циклоалканов с образованием олефинов, дио-
лефинов и алканов с меньшим, чем у исходных или равными числу 
атомов углерода, а также водорода. На второй стадии образовавшиеся 
олефины и диолефины подвергаются реакциям дегидрирования, даль-
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нейшего расщепления и конденсации с образованием циклических 
ненасыщенных и ароматических углеводородов. В дальнейшем ходе 
реакции получаются все более сложные многоядерные ароматические 
углеводороды.  В итоге эти соединения, выделяя водород и частично 
адсорбируясь на поверхности реакторов, образуют твердую пленку 
углерода, так называемый пиролизный кокс. Последний может полу-
чаться и при прямом разложении углеводородов на углерод и водород. 

При пиролизе этана возможно протекание следующих реакций: 
 

΄͗ 
(2.30) 

΄͗ 
(2.31) 
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В условиях поставленной задачи наиболее существенными яв-
ляются реакции (2.30)–(2.60). Согласно расчетам А. В. Демина, учет 
этих реакций позволяет существенно сократить объем численных рас-
четов. Ниже в табл. 2.2 приведены константы скоростей химических 
реакций, в наибольшей степени влияющих на результаты расчета и 
включенных в математическую модель пиролиза этана. 

Таблица 2.2 
Константы скоростей химических реакций 

Химическая реакция Константа скорости 
1 2 

 
10,5 

 
–0,2596 

 
16 

 
13,47 

 
12,146 

 
17 

 
12,079 

 
14,176 

 
11,623 

 
17,4149 

 
17,4149 

 
13,5 

 
12 

 
17,806 

 
2,819 

 
26,903 

 
16 

 
13,954 

 
16 

 
16 

 
13,602 

 
13,605 

 
16,845 

 
12,301 

 
13,322 
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Окончание табл. 2.2 
1 2 

 
14,447 

 
14,0 

 
12,3 

 
13,301 

 
12,4 

 
13,36 

 
Приведенные в табл. 2.2 реакции были учтены во всех дальней-

ших расчетах. 
 
2.4. Кинематические и тепловые характеристики газа  

при движении по тракту печи пиролиза 
 
Современные конструкции печей пиролиза построены таким об-

разом, что нагрев стенок канала постоянного сечения осуществляется за 
счет сжигания топливного газа. Последний поступает в форсунки в зону 
горения. Непосредственно форсунки с внешней стороны стенок реакто-
ра. Тепло через стенку реактора передается путем теплопроводности, 
конвекцией и излучением. Количество тепла, переданное в единицу 
времени от горячей поверхности tнар к холодной tвнут, равно [37] 

                        

(2.81) 

или                           .                      (2.82) 

Здесь F – общая поверхность теплопередачи; k – коэффициент теп-
лопередачи; αл – коэффициент теплоотдачи излучением; с – степень чер-
ноты. 

Коэффициент теплоотдачи вычисляется так:  

    

        (2.83) 

Коэффициент α вычисляется по известному числу Нуссельта, 
которое в свою очередь является функцией числа Рейнольдса. Так, со 
стороны внутренней стенки число Нуссельта определяется как [37]: 

.                  (2.84) 
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C внешней стороны задана температура стенки реактора.  
                           .   (2.85) 

Естественно, что при движении этано-паровой смеси последняя 
нагревается.  Нами были проведены расчеты изменения температуры 
пирогаза по длине реактора. При этом в качестве начальных условий 
была принята аппроксимирующая температура внешней стороны ре-
актора в виде степенной зависимости  

,                                     (2.86) 
где А = 784,84, b=0,0394.  

С целью апробации модели и тестирования программы был прове-
ден расчет пиролиза этана в четырехпоточной трубчатой печи пиролиза 
этана. Змеевик имеет следующие геометрические размеры: общая длина 
83 м, диаметр 0,134 м, длина одного прямого участка 8,618 м, длина одной 
изогнутой части 0,408 м, радиус изгиба 0,153 м. Параметры газовой смеси 
в начальном сечении: Т = 535 °С, массовый расход смеси равен 0,825 кг/с, 
Р = 0,3 МПа. При этом задавалось соотношение C2H6/H2O = 0,5. 

Распределение температуры стенки с внешней стороны стенки 
трубы печи задавалась аппроксимацией на основе полученных экспе-
риментальных данных на печи пиролиза. На рис. 2.1 приведены резуль-
таты расчета температуры пирогаза в функции расстояния от входа.  

 
Рис. 2.1. Изменение температуры пирогаза при заданном профиле 

температуры стенки реактора 

)(t нарw xf=

b
w xAT ×=
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Данный профиль температуры стенки в дальнейших расчетах 
принят за базовый при оценке влияния температуры на концентраци-
онные характеристики процесса пиролиза. 

Установлено, что при постоянном расходе профили температур 
пирогаза качественно и количественно совпадают в диапазоне давле-
ния Рвх = 0,2–0,3 МПа и отношения C2H6/H2O = 0,5. 

Факт роста температуры приводит к росту потока независимо от 
того, что площадь поперечного сечения канала постоянна.  

В работе [2] показано, что  

      
,         (2.87) 

где M = ʋ/ a; a – скорость звука в пирогазе. 
Производная от температуры, как это следует из рис. 2.1, поло-

жительная. При дозвуковых скоростях движения М < 1. Отсюда сле-
дует, что и производная . То есть имеет место рост скорости в 

функции профильной координаты. Расчеты по значениям рис. 2.1 
приведены на рис. 2.2.  

 

 
 

Рис. 2.2. Эволюции скорости и полного давления в функции  
продольной координаты. Рвх = 0,3 МПа; C2H6:H2O = 0,5; G = 0,825 кг/с 
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Из рис. 2.2 следует, что имеет место значительный рост скоро-
сти. Рост скорости компенсируется изменением плотности. При отно-
сительно слабом изменении или динамической вязкости, число Рей-
нольдса по длине уменьшается с 2,42∙105 до 2,28∙105. Коэффициент 
теплоотдачи изменяется при этом на 5 %. 

Падение полного давления связано с гидравлическими потерями 
на прямолинейных участках и поворотах каналов реактора. Коэффи-
циент сопротивления на прямолинейных участках рассчитывается по 
зависимости 

  ,                 (2.88) 

 где z = 0,014, а на поворотах по рекомендации работы [31] принимал-
ся равным 3,17.  

На рис. 2.3 показана зависимость концентраций компонент сме-
си, имеющих заметную долю.  

 

 
 

Рис. 2.3. Концентрация компонентов пирогаза в функции продольной-
координаты Рвх = 0,4 МПа; C2H6/H2O = 1/2; G = 0,825 кг/с 

25.0Re
3164,0=  x
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На рис. 2.4 приведены результаты расчета концентрации этилена 
в функции продольной координаты для случаев C2H6/H2O = 1,5. Пара-
метром здесь выступает разность температур относительно базовой.  
В качестве последней принят профиль TW, приведенный на рис. 2.1. Об-
ращает на себя внимание то, что разность температур в ± 100 °С суще-
ственно влияет не только на максимальный выход этилена (рис. 2.5), 
но и на другие характеристики. 

 

 
Рис. 2.4. Зависимость выхода этилена по длине змеевика  

при различных тепловых режимах процесса 
 

Приведенная на рис. 2.3 информация соответствует профилю 
температуры, приведенному на рис. 2.1. Анализ хода кривых указыва-
ет на наличие максимума на зависимости для этилена. Подобная кар-
тина наблюдается для других давлений на входе и соотношений 
C2H6/H2O.  

Как видно из рис. 2.5 на выход этилена заметно, в данном слу-
чае, влияет давление на входе, до 6 %. Соотношение компонент 
C2H6/H2O в диапазоне от 1 до 2 также приводит к росту выхода этиле-
на до 6 %. 
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Рис. 2.5. Влияние температуры на выход максимальной концентрации 

этилена maxC2H4 = 33,104 – 0,0143·∆T + 0,0000236·∆T2
  

 В частности, расстояние от входа, соответствующее максималь-
ной концентрации выхода этилена, изменяется в три раза (рис. 2.6). 

 

 
Рис. 2.6. Длина максимального выхода концентрации этилена  

в функции разности температур  
L(maxC2H4) = 119,02 – 0,8893·∆T + 0,004705·∆T2  
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Рис. 2.7.  Влияние соотношения «этан–пар» на выход  
максимальной концентрации этилена 

 
Теоретические расчеты показывают, что увеличение давления 

на входе в реактор пиролиза приводит к росту выходной концентра-
ции этилена. Существует предельное расстояние от входа, соответ-
ствующее максимальной концентрации. Дальнейшее увеличение дли-
ны печи пиролиза бессмысленно.  

Выход максимальной значения концентрации этилена наблюда-
ется с ростом отношения «этан–пар». Рост температуры пирогаза за-
метно снижает габариты печи пиролиза, однако при этом снижается и 
уровень максимума концентрации этилена. 
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Глава 3. ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНОЕ ИССЛЕДОВАНИЕ 
РАБОТЫ ПЕЧИ ПИРОЛИЗА 

 
3.1. Характеристика объекта оптимизации 

 
Основная часть экспериментальных исследований по определе-

нию оптимального режима и влияния доминирующих технологиче-
ских параметров на процесс пиролиза этана в трубчатой печи была 
проведена на промышленной установке печи пиролиза этана радиант-
ного типа [70]. 

Пиролиз этана осуществляется в четырехпоточной трубчатой 
печи. Вертикальные радиальные трубы змеевика расположены в ниж-
ней части печи, горизонтальные конвекционные трубы – в верхней 
части топки. В качестве сырья на печах пиролиза используется этано-
вая фракция, поступающая из узла подготовки этана и топливного газа 
с давлением 0,60–0,69 МПа и температурой 60–80 °С и этан-рецикл, 
поступающий из цеха, направляется четырьмя потоками в печь. 

Сначала этан четырьмя потоками поступает в змеевик предва-
рительного нагрева сырья (ПНС), расположенный в верхней части 
конвекционной камеры. Здесь сырье нагревается до 150–200 °С, и на 
выходе смешивается с паром разбавления 0,7 МПа.  Водяной пар к 
сырью добавляется для снижения парциального давления углеводо-
родных паров и уменьшения коксообразования. Количество подавае-
мого пара составляет 30 % от количества подаваемого сырья.  

После смешивания этано-паровая смесь проходит два змеевика 
нагрева. В первом змеевике нагрева смеси (НС-1) смесь нагревается с 
200 до 370 °С.  Во втором змеевике нагрева смеси (НС-2) смесь нагре-
вается с 370 до 580 °С. Далее этано-паровая смесь четырьмя потоками 
направляется в змеевик перегрева смеси (ПС-1), расположенный в 
нижней части камеры конвекции. В змеевике перегрева этано-водяная 
смесь нагревается с 580 до 600–700 °С и направляется в радиантную 
камеру. В камере конвекции нагрев смеси происходит за счет сжига-
ния топливного газа в горелках, расположенных на боковых стенках 
печи. В радиантной камере происходит нагрев смеси до 830–850 °С и 
разложение с образованием пирогаза. Время пребывания сырья в ре-
акционной зоне 0,6 с. Давление газа пиролиза на выходе из печи 
0,08–0,13 МПа.  Для прекращения разложения этана после печей пи-
рогаз поступает в трубное пространство аппаратов первой ступени 
закалки пирогаза Т-101АБ, где происходит резкое снижение темпера-

 

                             9 / 10



50

туры до 350–400 °С, за счет испарения питательной воды межтрубном
пространстве с образованием пара 0,34 МПа. На каждой печи два аппа-
рата Т-101АБ, то есть по одному аппарату на два потока. После аппара-
тов Т-101АБ пирогазовые потоки объединяются и поступают в трубное
пространство подогревателя питательной воды Т-106, где охлаждаются
до 180–230 °С за счет подогрева питательной воды, поступающей от
насосов Н-101 в барабан-паросборник Е-101. Для предохранения аппа-
ратов Т-101АБ от забивки коксом пирогаз проходит через коксоулови-
тели, где улавливаются частицы кокса, содержащиеся в газе. Охла-
жденный пирогаз после закалочно-испарительных аппаратов поступает
в цеховой коллектор пирогаза, затем направляется в колонну К-201 для
водной промывки и охлаждения.

Для снижения закоксованности змеевиков печей пиролиза, ЗИА
и уменьшения концентрации двуокиси углерода (CO2) в пирогазе в
общую линию этана добавляется ингибитор коксообразования (диме-
тилдисульфид или этилмеркаптан) в количестве 50–200 ррм 0,005–
0,02 % вес. от количества подаваемого сырья 0,45 кг/ч. Ингибитор
коксообразования уменьшает каталитическое действие никеля, вхо-
дящего в состав металла, на образование углерода при пиролизе.

При высокой температуре диметилдисульфид или этилмеркап-
тан разлагаются с образованием элементной серы, которая взаимодей-
ствует с металлом змеевика, образую сульфид железа, закрывающий
тонкой пленкой активные центры коксообразования. Диметилдисуль-
фид также взаимодействует со свободными радикалами и останавли-
вает цепные реакции, приводящие к образованию двуокиси углерода.

Питательная вода подается в барабан-паросборник Е-101 из узла
деаэрации химиочищенной воды. Перед поступлением в барабан па-
росборник Е-101 вода подогревается до температуры 170–200 °С сна-
чала в межтрубном пространстве теплообменника Т-106 пирогазом,
поступающим после ЗИА Т-101АБ в коллектор пирогаза, затем подо-
гревается последовательно в трех камерах подогрева воды (экономай-
зерах) (КПВ 1,2,3) до температуры 240 °С отходящими дымовыми га-
зами и подается в барабан-паросборник Е-101. Из барабана-
паросборника питательная вода поступает в межтрубное пространство
ЗИА первой ступени Т-101АБ для закалки пирогаза.

Полученный в ЗИА пар 3,4 МПа поступает в барабан-
паросборник Е-101. Из барабана-паросборника Е-101 пар с давлением
3,4 МПа и температурой 240 °С поступает в пароперегреватель ПП-1,
где нагревается до температуры 300 °С. Затем пар 3,4 МПа редуциру-
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ется до давления 2,5–3,0 МПа и направляется в цеховой коллектор па-
ра 3,0 МПа. 

Для поддержания температурного режима пара 3,4 МПа и защи-
ты пароперегревателя ПП-1 от перегрева схемой предусмотрен 
впрыск питательной воды в линию пара 3,4 МПа на входе в паропере-
греватель ПП-1. 

Для поддержания щелочной среды в барабане-паросборнике и 
смягчения питательной воды в паросборнике, в питательную воду на 
узле деаэрации питательной воды вводится раствор тринатрийфосфа-
та, который подается из узла обработки питательной воды насосом  
Н-118 или Н-119. Количество вводимого раствора зависит от содер-
жания фосфатов в продувочных водах изи-аппаратов Е-101 и от РН 
среды в зоне испарения питательной воды в Т-101АБ, количество вво-
димого раствора определяется расчетом. 

Для предохранения от залива барабана-паросборника Е-101 пи-
тательной водой и ее уноса вместе с паром в коллектор пара, схемой 
предусмотрен аварийный слив воды из барабана-паросборника в ап-
парат Е-108Б узла деаэрации питательной воды.  

Пирогаз после аппарата Т-106 при давлении 0,08 МПа и темпе-
ратурой 180–200 °С направляется для дальнейшего охлаждения, а 
также для очистки в узел водной промывки пирогаза. 

Тепло, необходимое для проведения реакции пиролиза подво-
дится к радиантному змеевику за счет сжигания топливного газа на 
горелках АГГ-10, расположенных в боковых стенках печи.  

Горелки обвязаны по топливному газу четырьмя группами, каж-
дая из которых предназначена для обогрева одного потока радиантно-
го змеевика, что позволяет раздельное регулирование температуры 
пирогаза на выходе из каждого потока. Всего на печи 80 горелок. 

Топливный газ для горелок поступает из узла подготовки этана 
и топливного газа. В качестве топливного газа используется метано-
водородная фракция, поступающая из сети и природный газ, поступа-
ющий из сети. Состав сырья в процентах по массе: 

- метан не более 3; 
- этан не менее 95; 
- пропан не более 3; 
- сумма углеводородов С4 и выше не более 0,1; 
- СО2 не более 0,04; 
- Н2S не более 0.002; 
- сернистые соединения в пересчете на серу не более 0,002. 
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Пирогаз является полупродуктом для получения этилена. Ори-
ентировочный состав представлен в табл. 3.1. 

Таблица 3.1 
Состав пирогаза 

Состав В процентах весовых В процентах объемных 
Водород 3,82 3,77 
Метан 8,3 9,5 
Ацетилен 0,32 0,23 
Этилен 49,67 34,0 
Этан 31,78 21,32 
Пропилен 2,1 0,96 
Пропан 0,5 0,21 
Дивинил 1,14 0,4 
Бутилен 0,31 0,1 
Бутан 0,09 0,03 
Сумма углеводоро-
дов С5, и  выше 

1,97 0,48 

 
В качестве топлива для печей пиролиза применяют метано-

водородная фракция. Ориентировочный состав представлен в табл. 3.2. 

Таблица 3.2 
Метано-водородная фракция 

Состав В процентах весовых В процентах объемных 
водород 29,48–23,28 77,6–66,24 
метан 66,3–23,48 21,4–14,54 
этилен 3,41–4,43 0,94–1,52 
этан 0,8–43,16 0,05–14,16 

 
Рассмотрим принцип действия горелки АГГ-10. Акустическая 

газовая горелка работает следующим образом: газообразное топливо 
под давлением 0,08–0,3 МПа по газопроводу подается в корпус горел-
ки и далее в резонатор, где возникает вихреобразное движение потока, 
создающее 2 зоны разряжения – впереди горелки и сзади нее. За счет 
этого разряжения и тяги в топке печи в горелку через окно регулято-
ром инжекции подсасывается атмосферный воздух и частично дымо-
вые газы из топки. Выходящая из грелки газовоздушная смесь, не-
сколько разбавленная горячими дымовыми газами, воспламеняется и 
сгорает в режиме беспламенного горения, направляется на раскален-
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ные стены радиантной камеры, отражается от поверхности стенок и 
равномерно распределяется по поверхности радиантного змеевика. 

Образовавшиеся в ходе сгорания топливного газа дымовые газы, 
охлаждаясь в камере конвекции до 180–200 °С, направляются в газоход, 
при помощи дымососов сбрасываются в дымовую трубу Д-101-1-2. 
Схемой предусмотрена возможность выброса дымовых газов через ды-
мовую трубу за счет естественной тяги. 

Периодически через каждые 1000–1500 ч работы печь пиролиза 
останавливается на выжиг кокса, отлагающегося на стенках радиант-
ных труб и на трубках ЗИА 1 и 2 ступеней в процессе пиролиза и за-
калки пирогаза. 

Для выжига кокса в змеевики подается паровоздушная смесь. 
Газы выжига сбрасываются после подогревателя Т-106 в общий газо-
ход. Выжиг ведется до содержания СО2 в газах выжига не более 0.2 % 
объемных.  

Связь печи пиролиза П-101 со смежными цехами показана в 
табл. 3.3. 

Таблица 3.3 
Связь печи пиролиза П-101 со смежными узлами цеха 

№ 
п/п 

Продукт Связь 

1 2 3 
1 Пирогаз После аппаратов Т-106 объединяется в общий коллектор 

и поступает в узел водной промывки пирогаза. 
2 Этановая 

фракция 
В качестве сырья поступает из узла подготовки этана и 
топливного газа. 

3 Топливный газ Поступает из узла подготовки этана и топливного газа. 
4 Питательная 

вода 
В качестве питательной воды в закалочно-испарительные 
аппараты Т-101 подается деаэрированная химочищенная 
вода из узла деаэрации.  

5 Газы выжига Из линии пирогаза после аппарата Т-106 газы выжига 
подаются в газоход печей пиролиза П-101 и далее 
направляются в котлы-утилизаторы узла утилизации 
тепла дымовых газов, после чего выбрасываются в атмо-
сферу через дымовую трубу. 

6 Раствор трина-
трийфосфата 

Поступает из узла деаэрации химочищенной воды вместе 
с питательной водой для поддержания щелочной среды 
умягчения питательной воды 

7 Конденсат с ли 
нии паротуше-
ния, обогрева 
шкафов КИПиА 

Поступает в конденсатный узел узла деаэрации 
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Окончание табл. 3.3 
1 2 3 
8 Продувочные 

воды 
Воды непрерывной продувки с аппаратов Е-101 направ-
ляются в узел деаэрации в аппараты Е-108А,Б 

9 Пар 0,65 МПа Поступает из узла подготовки этана и топливного газа и 
используется для продувки топки перед розжигом, для 
подачи на паротушение печи и на теплоспутники для 
обогрева шкафов КИПиА печи П-101.  

10 Пар 0,7 МПа Поступает из узла подготовки этана и топливного газа, 
также из узла получения пара разбавления и перед пода-
чей в змеевики печи 101 смешивается с сырьем 

11 Природный газ Поступает из узла подготовки этана и топливного газа, 
используется в качестве топливного газа при нехватке 
метано-водородной фракции 

12 Аварийный 
слив воды 

Аварийный слив воды с аппарата Е-101 направляется в 
сепаратор Е-108Б узла деаэрации 

13 Ингибитор 
коксообразова-
ния 

Ингибитор коксообразования (диметилдисульфид или 
этилмеркаптан) поступает из узла подготовки этана и 
топливного газа. Используется для снижения закоксо-
ванности змеевиков печей пиролиза и ЗИА, а также для 
уменьшения концентрации двуокиси углерода  в 
пирогазе. 

14 Дымовые газы Дымовые газы сбрасываются через отдельную трубу в 
атмосферу при помощи дымососов  

 
Связь печи пиролиза П-101 со смежными цехами и внешними 

сетями показана в табл. 3.4. 
 

Таблица 3.4 
Связь печи пиролиза П-101 со смежными цехами  

и внешними сетями 
№ 
п/п 

Продукт Связь 

1 Этан-рецикл Поступает из цеха и добавляется к этановой фракции 
2 Пар 3,4 МПа Из паросборника Е-101 после перегрева в паропере-

гревателе печи и после редуцирования до 3 МПа 
подается в сеть общества или в цеховой коллектор 
пара 1,3 МПа. 

3 Азот среднего 
давления (0,5 
МПа) 

Поступает из сети общества через цех № 65-76 для 
продувки и опрессовки трубопроводов и аппаратов 
печи 

4 Воздух техноло-
гический 

Поступает из сети общества через цех № 65-76 для 
выжига кокса из печи и опрессовки змеевика печи. 

20C
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3.2. Опытный участок 
 
Основным элементом трубчатой пиролизной печи являются 

обогреваемые змеевики, в которых в присутствии водяного пара про-
текают реакции термического разложения углеводородов. Формиро-
вания целевого продукта – этилена, происходит в радиантной камере 
(рис. 3.1).  

 
 

Рис. 3.1. Фрагмент змеевика радиантной печи пиролиза 
 
В радиантной камере происходит нагрев смеси до 830–850 °С и 

разложение с образованием пирогаза.  
При пиролизе этана основной реакцией является дегидрирова-

ние, то есть выделение водорода:  C2H6→C2H4+H2. 

Имеет место, хотя и в небольшой степени, реакция образования 
метана  

2C2H6→2CH4+C2H4. 
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Это основные реакции, так как идут с образованием целевого 
продукта – этилена. Одновременно идут побочные реакции с образо-
ванием атомарного углерода (кокса, сажи), водорода и ацетилена: 

C2H6→2C+3H2, 

C2H6→C2H4+C+H2, 

2C2H6→2CH4+C2H2+H2. 

К побочным реакциям относятся реакции конденсации и поли-
меризации, идущие с образованием смол и кокса.  

Время пребывания сырья в реакционной зоне 0,6 с. Давление га-
за пиролиза на входе в змеевик 2,5 МПа.  Средняя скорость потока в 
канале составляет 146 м/с, режим течения – турбулентный.  

 
3.3. Система измерений 

 
Задачи статической оптимизации пиролиза углеводородов, свя-

заны с определением оптимальной совокупности режимных парамет-
ров, относящихся непосредственно к змеевику трубчатой печи. По-
этому при моделировании реакторов основное внимание уделяется 
процессами, протекающими в реакционной зоне пирозмеевика. 

В процессе эксперимента контролировали следующие техноло-
гические параметры: 

1. Температура этана на входе в радиантную секцию печи из-
мерялась термоэлектрическим преобразователем – термопары хро-
мель-алюмелевой градуировки ТХАУ «Метран-271-02-80-0.25-Н10». 
Чувствительный элемент первичного преобразователя и встроенный в 
головку датчика измерительный преобразователь преобразуют изме-
ряемую температуру в унифицированный выходной сигнал постоян-
ного тока, что дает возможность построения АСУТП без применения 
дополнительных нормирующих преобразователей. Предел допускае-
мой основной приведенной погрешности – 1 %. Сертификат соответ-
ствия № РОСС RU.ГБ06.В00088 по требованиям ГОСТ Р 51330.0; 
ГОСТ Р 51330.1; ГОСТ Р 51330.10. Габаритные и присоединительные 
размеры представлены на рис. 3.2. 

2. Температура пирогаза на выходе из печи определялась с по-
мощью термоэлектрического преобразователя – термопары хромель-
алюмелевой градуировки ТХАУ «Метран-271-02-80-0.25-Н10». Пре-
дел допускаемой приведенной погрешности – 1 %. 
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Рис. 3.2. Габаритные и присоединительные размеры 
 «Метран-271-02-80-0.25-Н10» 

 
3. Давление этана на входе в печь определяли по показаниям ин-

теллектуального датчика давления «Метран-100-ДИ-1160». Интеллекту-
альный датчик давления серии Метран-100 предназначен для измерения 
и непрерывного преобразования в унифицированный аналоговый токо-
вый сигнал и/или цифровой сигнал в стандарте протокола HART, или 
цифровой сигнал на базе интерфейса RS485 избыточного давления. Пре-
дел допускаемой основной погрешности 0,1 %. Внешний вид манометра 
представлен на рис. 3.3, габаритные и монтажные размеры – на рис. 3.4.  

 
Рис. 3.3. Внешний вид интеллектуального датчика давления 

 «Метран-100-ДИ-1160-01» 
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Рис. 3.4. Габаритные и присоединительные размеры 
датчика «Метран-100-ДИ-1160-01» 

 
4. Давление пирогаза на выходе из ЗИА Т-101 А, Б измерялось 

датчиком давления «МИДА-ДИ-01П», предельная допускаемая по-
грешность 0–25 %. 

 
Рис. 3.5. Габаритные и присоединительные размеры  

датчика давления «МИДА-ДИ-01П» 
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5. Расход этана в печь измеряли расходомером переменного 
перепада давления, в комплект которого входит диафрагма камерная 
стандартная «ДКС40-65-I-а/б-1» и интеллектуальный датчик давле-
ния «Метран-100-ДД-1420-01». Интеллектуальный датчик давления 
предназначен для измерения и непрерывного преобразования в уни-
фицированный аналоговый токовый сигнал и/или цифровой сигнал в 
стандарте протокола HART, или цифровой сигнал на базе интерфей-
са RS485 разности давлений, предел допускаемой основной погреш-
ности 0,1. 

6. Расход пара разбавления измеряли с помощью диафрагмы 
камерной стандартной «ДКС40-65-I-а/б-5» и преобразователя пере-
пада давления «Метран-100-ДД-1420-01», предел допускаемой ос-
новной погрешности – 0,1 %. 

7. В качестве датчика измерения расхода топливного газа в 
печь использовали также диафрагму камерную стандартную 
«ДКС40-65-I-а/б-5» в комплекте с интеллектуальным датчиком дав-
ления «Метран-100-ДД-1420-01», предел допускаемой основной по-
грешности – 0,1 %. 

Измерение вышеперечисленных параметров предусмотрено 
системой автоматического управления, реализованной на базе кон-
троллера Siemens. Все датчики имеют унифицированный выходной 
сигнал 4–20 мА. 

C целью опытного определения профиля температуры была 
реализована измерительная система, построенная на бесконтактном 
способе сбора информации. С учетом характера атмосферы в зоне 
измерения был предложен бесконтактный способ измерения темпе-
ратуры.  

Учитывая стабильность излучаемых характеристик поверхно-
сти во время процесса, был выбран Raynger 2 Plus (RAY 2 PHTSC) – 
пирометр излучения для высоких температур фирмы Raytek (блок-
схема на рис. 3.6). Оптическая система пирометра, наведенная на 
выбранный для измерения объект, фокусирует излучаемую им  
ИК-энергию на фоточувствительный элемент. Детектор конвертиру-
ет ИК-энергию в электрический сигнал, который обрабатывается 
микропроцессором и пересчитывает в значение температуры на ос-
нове калибровочных характеристик и коэффициентов излучения 
датчика. Это значение температуры выводится на цифровой дисплей 
пирометра.   
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Рис. 3.6. Блок-схема пирометра излучения
Raynger 2 Plus (RAY 2 PHTSC)

Power                           
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3.4. Методика проведения эксперимента 
 
Основными режимными параметрами печи пиролиза, опреде-

ляющими термические превращения углеводородов и состав получае-
мых продуктов, являются следующие: 

- температура реакционной смеси в радиантной камере; 
- продолжительность пребывания смеси в реакционной зоне; 
- соотношение расходов сырья и водяного пара; 
- состав исходного сырья. 
«Прострел» печи проводился через специальные смотровые 

окошки, которые расположены на высоте 2400, 4700, 7200 и 9600 мм 
от земли в точках (A1…G4), рис. 3.7. После 4 серий измерений полу-
чены следующие опытные данные (табл. 3.5): 

Таблица 3.5 
Результаты измерений температуры змеевика печи пиролиза этана 

Высота № серии № трубки змеевика 
  A1 B1 C1 D1 E1 F1 G1 
 1 838 884 883 891 897 922 932 
9600 мм 2 831 885 883 886 887 925 926 
  3 842 883 881 891 891 932 922 
  4 840 884 881 897 894 932 923 
   A2 B2 C2 D2 E2 F2 G2 
  1 910 923 923 936 947 967 960 
7200 мм 2 904 911 925 935 945 962 956 
  3 912 922 928 938 944 967 952 
 4 906 912 928 929 944 957 961 
   A3 B3 C3 D3 E3 F3 G3 
  1 942 950 948 941 973 965 988 
4700 мм 2 945 949 942 946 962 962 988 
  3 947 955 937 942 965 967 985 
  4 945 948 938 948 970 962 981 
   A4 B4 C4 D4 E4 F4 G4 
  1 893 893 927 919 931 926 950 
2400 мм 2 891 882 921 915 926 919 948 
  3 891 892 912 913 931 936 952 
  4 901 886 915 906 919 937 951 

 
Если в качестве управляющего воздействия, с помощью которо-

го осуществляется оптимизация технологического режима выбрать 
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изменение температуры смеси внутри змеевика, то необходимо оце-
нить характер ее поведения в объекте.   

Каждая серия экспериментов была проведена для семи трубок 
(№ 3–9) змеевика первого потока. Трубки № 1, 2 монтированы таким 
образом, что невозможно прямое наведение и фокусировка инфра-
красного излучения в какой-либо их точке.  

 

 
Рис. 3.7. Схематичное изображение положения точек отбора  

импульса температуры 
 

3.5. Обработка результатов эксперимента 
 
Зная длину трубок и высоту, на которой проводилось каждое 

измерение, найдем общую протяженность змеевика и расстояние от 
его начала до местонахождения точек отбора импульса. 

Длина прямого участка трубки № 1 Lпр1 = 8678 мм. 
Длина прямого участка трубок №№ 2–8 Lпр2 = 8618 мм. 
Длина изогнутой части трубок Lкр = π∙r = 3,14∙130 = 408 мм 
Длина участка А0… А/ составляет Lпр1 + Lкр + Lпр2 = 8678 + 408 + 

+ 8618 = 18112 мм. 
Расстояние А/…А1 = 600 мм, А4..А// = 818 мм. 
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Таким образом, получили расстояния до следующих точек: 

 
А1 = А/  + 600 = 18112 + 600 = 18712 мм 
А2 = А1 + 2400 = 18712 + 2400 = 21112 мм 
А3 = А2 + 2500 = 21112 + 2500 = 23612 мм 
А4 = А3 + 2300 = 23612 + 2300 = 25912 мм 

  
B4 = А4 + 818 + 408 + 818 = 25912 + 2044 = 27956 мм 
B3 = В4 + 2300 = 27956 + 2300 = 30256 мм 
B2 = В3 + 2500 = 30256 + 2500 = 32756 мм 
B1 = В2 + 2400 = 32756 + 2400 = 35156 мм 

  

C1 = В1 + 600 + 408 + 600 = 35156 + 1608 = 36764 мм 
C2 = С1 + 2400 = 36764 + 2400 = 39164 мм 
C3 = С2 + 2500 = 39164 + 2500 = 41664 мм 
C4 = С3 + 2300 = 41664 + 2300 = 43964 мм 

  

D4 = С4 + 818 + 408 + 818 = 43964 + 2044 = 46008 мм 
D3 = D4 + 2300 = 46008 + 2300 = 48308 мм 
D2 = D3 + 2500 = 48308 + 2500 = 50808 мм 
D1 = D2 + 2400 = 50808 + 2400 = 53208 мм 

  
E1 = D1 + 600 + 408 + 600 = 53208 + 1608 = 54816 мм 
E2 = E1 + 2400 = 54816 + 2400 = 57216 мм 
E3 = E2 + 2500 = 57216 + 2500 = 59716 мм 
E4 = E3 + 2300 = 59716 + 2300 = 62016 мм 

  
F4 = E4 + 818 + 408 + 818 = 62016 + 2044 = 64060мм 
F3 = F4 + 2300 = 61060 + 2300 = 66360 мм 
F2 = F3 + 2500 = 66360 + 2500 = 68860 мм 
F1 = F2 + 2400 = 68860 + 2400 = 71260 мм 

  
G1 = F1 + 600 + 408 + 600 = 71260 + 1608 = 72868 мм 
G2 = G1 + 2400 = 72868 + 2400 = 75268 мм 
G3 = G2 + 2500 = 75268 + 2500 = 77768 мм 
G4 = G3 + 2300 = 77768 + 2300 = 80068 мм 
 
Общая длина змеевика Lзм = LG4 + 818 + Lотв = 80886 + 818 + 

+ 2080 = 83784 мм. 
Обработка данных проводилась с использованием программы 

Curve Expert Version 1.34. 
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Для оценки тенденции изменения температуры в реакционной 
зоне объекта найдем аппроксимирующую функцию. Расчет проводил-
ся методом наименьших квадратов, когда сумма квадратов невязок 
принимает наименьшее значение.  

 

 
Рис. 3.8.  График аппроксимирующей функции 

 
В качестве аппроксимирующей функции выбран полином чет-

вертой степени: y = a∙xb, где a = 784.8, b = 0.039. Графически аппрок-
симирующая функция с экспериментальными точками изображена на 
рис. 3.8. По оси Х – длина змеевика, мм; по оси У – температура стен-
ки змеевика, ºК. 
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Глава 4. ОЦЕНКА ПАРАМЕТРОВ ОПТИМИЗАЦИИ 
 

Разработанные модель и соответствующее программное обеспе-
чение моделирования и исследования процессов пиролиза в реакторе 
змеевикового типа позволяют определять реальные параметры парога-
зовой смеси по длине змеевика и на выходе из него. Таким образом, 
появляется возможность для заданных исходных данных (состав сырья, 
температура, давление соотношения «сырье–пар», кинетический меха-
низм химического взаимодействия) формулировать рекомендации по 
выбору наилучшего режима организации эффективного процесса пиро-
лиза этана, подтверждающих соответствующие предположения в гл. 2. 

При проведении вычислительных экспериментов пиролиза в че-
тырехпоточной печи пиролиза этана были приняты следующие общие 
для всех групп расчетов положения: 

– механизм химического взаимодействия, используемый в каж-
дом конкретном расчете, включает наиболее важные реакции, опреде-
ляющие изменение состава парогазовой смеси, заимствованные из ра-
бот Демина А. В., 

– исследования изменения параметров парогазовой смеси прово-
дились для базового профиля температуры в змеевике, полученного 
экспериментальным путем на заводе, приведенного в гл. 3. 

 
4.1. Тестирование программы расчета. Сопоставление результатов 

с экспериментальными данными 
 

Проверка разработанного метода расчета осуществлялась путем 
сравнения с экспериментальными данными, полученными в настоящей 
работе. Для этого, был проведен расчет пиролиза этана в четырехпо-
точной трубчатой печи пиролиза этана. Змеевик имеет следующие гео-
метрические размеры: общая длина 83 м, диаметр канала 0,134 м, длина 
одного прямого участка 8,618 м, длина одной изогнутой части 0,408 м, 
радиус изгиба 0,153 м. Распределение температуры стенки с внешней 
стороны стенки трубы печи задавалась аппроксимацией на основе по-
лученных экспериментальных данных на печи пиролиза действующей 
установки. Результаты представлены в виде зависимостей температуры 
стенки, температуры реагирующей смеси и концентраций продуктов 
пиролиза по длине канала для различных входных параметров процес-
са (рис. 4.1–4.3) при условиях: Твх = 836 ºК; Рвх = 0,375 МПа;  
G = 0,824 кг/с; C2H6/H2O = 1,71. 
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Рис. 4.1. Распределение температуры стенки (Tw) и реагирующей 
смеси (T) по длине змеевика; ,   – расчет; 

,  – аппроксимация;  – эксперимент 

 

 
 

Рис. 4.2. Распределение продуктов пиролиза по длине змеевика;  
, ,  – расчет; , ,  – эксперимент 

 

                             6 / 10



67 

 
 

Рис. 4.3.  Отклонение расчетных концентраций продуктов пиролиза 
от экспериментальных; линии – расчет;  – эксперимент 

 
Также был проведен расчет для других входных параметров про-

мышленной печи пиролиза: Твх = 803 ºК; Рвх = 0,375 МПа;  
G = 0,797 кг/с; C2H6/H2O = 1,5. Результаты представлены на рис. 4.4–4.6. 

 

 
 

Рис. 4.4. Распределение температуры стенки (Tw) и реагирующей  
смеси (T) по длине змеевика; ,  – расчет;  

,  – аппроксимация;  – эксперимент 
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Рис. 4.5. Распределение продуктов пиролиза по длине змеевика; 
, ,  – расчет;  , ,  – эксперимент 

 

 
 

Рис. 4.6.  Отклонение расчетных концентраций продуктов пиролиза 
от экспериментальных; линии – расчет;  – эксперимент 
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Произведен и расчет для других входных параметров промышлен-
ной печи пиролиза: Твх = 803 ºК; Рвх = 0,375 МПа; G = 0,797 кг/с; C2H6/H2O = 2,1. Результаты представлены на рис. 4.7–4.9. 

 

 
 

Рис. 4.7. Распределение температуры стенки (Tw) и реагирующей 
смеси (T) по длине змеевика;  ,  – расчет;  

,  – аппроксимация;  – эксперимент 
 

 
 

Рис. 4.8. Распределение продуктов пиролиза по длине змеевика; 
, ,  – расчет; , ,  – эксперимент 
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Рис. 4.9. Отклонение расчетных концентраций продуктов пиролиза
от экспериментальных; линии – расчет;  – эксперимент

Полученные расчетные данные по изменению температуры реа-
гирующей смеси сравнены с экспериментальными данными, представ-
ленными в настоящей работе, соответствующими длине – 83м. Факти-
чески всегда наблюдается удовлетворительное совпадение расчетных и
опытных данных по температуре на выходе из змеевика. Отклонение
между ними не превышает единицы. Анализ полученных результатов
показывает, что предложенный метод расчета по концентрациям про-
дуктов пиролиза согласуется с опытными данными. Основная задача
последующих групп исследований заключается в определении влияния
основных режимных параметров: давления смеси на входе в реактор,
соотношения «сырье–пар», температурного режима процесса на состав
пирогаза на выходе из реактора. В качестве основной анализируемой
величины в параграфах 4.2–4.4 принято процентное содержание целе-
вого продукта (этилена) в пирогазе на выходе из змеевика. Принятая
кинетическая схема в расчетах аналогична приведенной в табл. 2.1.

4.2. Влияние входного давления смеси на концентрацию
этилена в пирогазе

Во всех случаях расчеты проводились для пиролиза парогазовой
смеси при различном соотношении содержания в ней этана и пара.

На рис. 4.10 и 4.11 приведены результаты сопоставления рас-
четных значений выхода этилена (P = 0.22 МПа, G=0.680 кг/с,

Power                           
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С2H6/H2O = 1,5) с экспериментальными данными (P = 0.295 МПа,  
G = 0.865 кг/с, С2H6/H2O = 1,5, σср = 2,18% об).  

 

 
 

Рис. 4.10. Выход этилена в зависимости от длины змеевика: 
 – расчет; – эксперимент);  – интервал допустимых значений 

[30,33…33,44] % (с вероятностью 0,95);  – расчет – концентрация 
этилена на 83 м змеевика печи; ср  – отклонение расчетной  

концентрации этилена соответствующей конечной длине змеевика  
от среднего составила 6,46 % 
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Как видно из рис. 4.10, расчетная концентрация этилена, соот-
ветствующая конечной длине змеевика = 83 м, составляет 29,71 % об. 
Отклонение от среднего экспериментального значения (31,89 %) со-
ставило 2,18 % об. 

 

 
 

Рис. 4.11. Выход этилена в зависимости от длины змеевика: 
 – расчет;  – эксперимент;  – интервал допустимых значений 

[30,04…31,9] % (с вероятностью 0,95);  – расчет – концентрация 
этилена на 83 м змеевика печи; ср  – отклонение расчетной  

концентрации этилена соответствующейконечной длине змеевика  
от среднего составила 0,12 % 
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Согласно рис. 4.11, расчетное значение доли этилена в пирогазе 
на выходе из змеевика, равное 31,44 % об., попадает в интервал допу-
стимых значений [30,04…31,9] % об. А отклонение его от среднего ср

составляет 0,12 %. С целью оценки влияния входного давления на кон-
центрацию этилена в пирогазе были проведены расчеты парогазовой 
смеси с температурой на входе в змеевик Твх = 818 оС, расходом  
G = 0.825 кг/с и соотношением С2H6/H2O = 1,5 для следующих значений 
давления на входе Рвх: Рвх = 0,22 МПа; Рвх = 0,25 МПа, Рвх = 0,275 МПа; 
Рвх  = 0,295 МПа. Результаты представлены на рис. 4.12. 

 

 
 

Рис. 4.12. Концентрация этилена в функции длины змеевика  
для различных давлений смеси на входе:  – при Рвх = 0,22 МПа;  

 – при Рвх = 0,25 МПа;  – при Рвх = 0,275 МПа;  
 – при Рвх = 0,295 МПа 
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Увеличение соотношения давления этано-паровой смеси на вхо-
де в реактор приводит к росту выхода этилена на заданной длине зме-
евика = 83 м (см. рис. 4.12). Так, для соотношения С2H6/H2O = 1,5 уве-
личение давления с 0,22 МПа до 0,295 МПа при прочих равных усло-
виях может привести к увеличению выходной доли этилена в пирогазе 
с 28,65 до 31,65 % об. 

Для более подробного исследования влияния давления реагиру-
ющей смеси на состав пирогаза на выходе из змеевика был произведен 
расчет концентрации этилена для следующих условий на входе: 

G = 0.825 кг/с, С2H6/H2O = 1; 
G = 0.825 кг/с, С2H6/H2O = 1,5; 
G = 0.825 кг/с, С2H6/H2O = 1,72; 

G = 0.825 кг/с, С2H6/H2O = 2. 
Согласно результатам проведенных расчетов (рис. 4.13) выход 

этилена пропорционально зависит от давления смеси на входе, при 
этом такая тенденция характерна для различных соотношений «этан–
пар». Как следует из приведенных данных, картина процессов в змее-
вике печи пиролиза качественно и количественно совпадает с резуль-
татами эксперимента. С целью отыскания максимально возможной 
концентрации этилена, при условии, что пиролиз этана осуществляет-
ся в принятом на практике диапазоне изменения технологических па-
раметров: 0,2 МПа ≤ Рвх ≤ 0,3 МПа, 1≤ С2Н6/Н2О ≤ 2, были проведены 
соответствующие расчеты (табл. 4.1, рис. 4.14).  

 

 
 

Рис. 4.13. Выход этилена в зависимости от давления смеси на входе: 
 – расчет при С2H6/H2O = 1;  – расчет при С2H6/H2O = 1,5; 
 – расчет при С2H6/H2O = 1,72;   – расчет С2H6/H2O = 2; 

 – эксперимент (G = 0,825 кг/с, С2H6/H2O = 1,5); – эксперимент  
(G = 0,750–0,880 кг/с, С2H6/H2O = 1,5);  – эксперимент  

(G = 0,825 кг/с, С2H6/H2O = 1,5) 
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Таблица 4.1 
Концентрация этилена 

Параметры Максимальная концентрация этилена, % об. 
Соотношение  

С2Н6/Н2О 
Рвх, МПа 

С2Н6/Н2О = 1 С2Н6/Н2О = 1,5 С2Н6/Н2О = 2 

0,2 29,81 31,04 31,72 
0,25 30,97 32,2 32,9 
0,275 31,43 32,69 33,36 
0,295 31,8 33,04 33,71 

 
Результаты расчетов, представленные в табл. 4.1 и на рис. 4.14, 

подтверждают предположения, сформулированные во 2 главе, о том, 
что повышение давления смеси на входе в реактор влечет за собой 
увеличение содержания этилена в пирогазе на выходе из змеевика. 

Согласно расчету, для соотношения С2H6/H2O = 1, максимальный 
выход этилена изменяется с 29,81 до 31,8 % об. при увеличении давле-
ния 0,2 МПа до 0,295 МПа, а для соотношения С2H6/H2O = 2 аналогич-
ное изменение давления приводит к увеличению этилена от 31,72 до 
33,71 % об. При этом, длина змеевика, соответствующая максимально-
му выходу этилена для каждой группы входных параметров тем мень-
ше, чем выше давление смеси на входе (рис. 4.15, табл. 4.2).  

 

 
 

Рис. 4.14. Влияние давления на выход максимальной концентрации 
этилена: точки – расчет, линии – аппроксимация 
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Согласно данным табл. 4.2 и рис. 4.15, длина, соответствующая 
максимальному выходу этилена при повышении давления от 0,22 до 
0,295 МПа, приводит к уменьшению конечной длины змеевика. Так, 
для соотношения С2H6/H2O = 1 указанное увеличение давление при-
водит к росту этилена на 2 % об., как было указано выше, и при этом 
длина змеевика сокращается на 28 м. 

Аналогичные расчеты были проведены для соотношений  
С2H6/H2O = 1,5 и С2H6/H2O = 2. Результаты приведены в табл. 4.2 и на 
рис. 4.15. 

Таблица 4.2 
Длина змеевиков 

Параметры Длина, соответствующая максимальной 
 концентрация этилена, м 

Соотношение  
С2Н6/Н2О 

Рвх, МПа 
С2Н6/Н2О = 1 С2Н6/Н2О = 1,5 С2Н6/Н2О = 2 

0,2 138,6 144,8 148 
0,25 120,8 127,5 130,3 
0,275 117 120,6 124,1 
0,295 114 119,5 120 

 

 
 

Рис. 4.15.  Влияние давления на длину змеевика, соответствующую 
максимальному выходу концентрации этилена: точки – расчет,  

линия – аппроксимация 

0.20 0.22 0.24 0.26 0.28 0.30
Давление смеси на входе, МПа

110.00

120.00

130.00

140.00

150.00

Д
ли

на
 з

м
ее

ви
ка

, с
оо

тв
ет

ст
ву

ю
щ

ая
 м

ак
си

м
ал

ьн
ом

у 
вы

хо
ду

 э
ти

ле
на

, м

C2H6/H2O=1

C2H6/H2O=1.5

C2H6/H2O=2

L (Max1)=114 м

L (Max2)=118 м

L (Max3)=120 м



77 

Полученные результаты позволяют сделать следующие выводы: 
– Изменение выхода этилена зависит от изменения давления ре-

агирующей смеси на входе. 
– Увеличение давления смеси на входе в реакционную зону ведет к 

росту концентрации этилена в пирогазе. С повышением давления на  
1 атмосферу выход этилена увеличивается в 1,043 раза, что соответствует 
1,3 % об., при неизменных габаритных параметрах печи, и в 1,06 раза 
(1,9 % об.) при уменьшении длины змеевика на 6 м. Последнее позволяет 
сократить расходы на поддержание теплового режима в ректоре на 5 %.  

 
4.3. Влияние соотношения «сырье–пар»  

на концентрацию этилена в пирогазе 
 

Аналогичные исследования проведены для оценки влияния соот-
ношения «сырье–пар» на выход этилена в результате пиролиза этана. 

На рис. 4.16 представлена оценка влияния добавления водяного па-
ра на выход этилена, при пиролизе этана в трубчатой печи действующей 
установки. Расчет проводился для давления на входе Рвх = 0,275 Мпа, рас-
хода смеси G = 0,825 кг/с и соотношения «сырье–пар» 1; 1,5; 1,72; 2. 

 

 
 

Рис. 4.16. Концентрация этилена в функции длины змеевика  
Для различных соотношений «сырье–пар»:  расчет  

при С2H6/H2O = 1;  расчет при С2H6/H2O = 1,5;  
 расчет при С2H6/H2O = 1,72;  
 расчет при С2H6/H2O = 1,95 
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Впрыскивание водяного пара в процессе пиролиза этана, как 
отмечалось в гл. 3, является одним из определяющих факторов в фор-
мировании продуктов пиролиза. Согласно работам [80, 96, 100, 107], 
присутствие водяного пара повышает селективность по олефинам и 
снижает образование кокса в змеевике.  

Согласно результатам расчетов, для змеевика текущей длины 
83 м увеличение соотношения С2H6/H2O от 1 до 2 приводит к росту 
этилена с 29,34 до 30,45 % об. Связано это с тем, что большая доля 
паровой составляющей в исходной смеси ограничивает конечный вы-
ход этилена, поскольку при неизменном расходе уменьшается подача 
этана в реакционную зону. 

Результат сопоставления расчетных значений с экспериментом 
для следующих условий на входе: давление Рвх = 0,275 МПа, расход 
смеси G = 0,825 кг/с, соотношение «сырье–пар» 1,5 представлен на 
рис. 4.17. 

 

 
 
Рис. 4.17.  Зависимость выхода этилена от длины змеевика: 

линия – расчет (P = 0,275МПа, G = 0,825 кг/с, С2H6/H2O = 1,5);  
∆ – эксперимент (P = 0,275МПа, G = 0,840–0,860 кг/с, С2H6/H2O = 1,5);  

d – интервал допустимых значений [30,697…32,146] (%)  
(с вероятностью Р = 0,95); sср – отклонение расчетной  

концентрации этилена соответствующей конечной длине  
змеевика от среднего составила 1,75 % 
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Расчетная концентрация этилена на выходе из печи находится в 
интервале [30,697…32,146] % об. допустимых экспериментальных 
значений, отклонение от среднего составило 1,75 %. Результаты спра-
ведливы для расхода смеси G = 0,825 кг/с, P = 0,275МПа. 

На рис. 4.18 приведены результаты исследования влияния соот-
ношения «сырье–пар» для различных давлений смеси на входе.  

 

 
 

Рис. 4.18. Выход этилена в зависимости от давления смеси на входе: 
 – расчет (Р = 0,22 МПа, G = 0,825 кг/с); 
 – расчет (Р = 0,25 МПа, G = 0,825 кг/с); 
 – расчет (Р = 0,275 МПа, G = 0,825 кг/с); 
 – расчет (Р = 0,295 МПа, G = 0,825 кг/с); 

 – эксперимент (Р = 0,22 МПа, G = 0,680–0,700 кг/с); 
 – эксперимент (Р = 0,22 МПа, G = 0,794 кг/с); 

 – эксперимент (Р = 0,22 МПа, G=0,780–0,860 кг/с); 
 – эксперимент (Р = 0,22 МПа, G=0,825–0,860 кг/с); 
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С целью нахождения максимально возможной концентрации
этилена для условий, соответствующих режимам ведения процесса
пиролиза, применяемым на практике, был проведен расчет для пара-
метров на входе: соотношение «этан–пар» 1 ≤ С2Н6/Н2О ≤ 2; давление
смеси 0,2 МПа ≤ Рвх  ≤ 0,3 МПа; расход смеси G = 2,97 т/ч; температу-
ра смеси Твх = 818 ºК; профиль температуры в реакторе Тw  базовый.

Результаты приведены в табл. 4.3. и на рис. 4.19.
Таблица 4.3

Концентрация этилена
Параметры Максимальная концентрация этилена, % об.

Рвх, МПа

Соотно-
шение
С2Н6/Н2О

Рвх = 0,2
МПа

Рвх = 0,25
МПа

Рвх = 0,275
МПа

Рвх = 0,295
МПа

1 29,81 30,97 31,43 31,8
1,5 31,04 32,2 32,69 33,04
2 31,72 32,9 33,36 33,71

Рис. 4.19. Влияние соотношение «сырье–пар» на выход максимальной
концентрации этилен: точки – расчет; линии – аппроксимация

1.20 1.60 2.00
Соотношение " сырьё-пар"

29.00

30.00

31.00

32.00

33.00

34.00

м
ак

си
м

ал
ьн

ы
й 

вы
хо

д 
эт

ил
ен

а,
%

 о
б.

Р=0,295 МПа

Р=0,275 МПа

Р=0,25 МПа

Р=0,2 МПа

Max1=33.71%

Max2=33.36%

Max3=32.9%

Max4=31.72%

                                



81 

Также были найдены длины змеевика, соответствующими мак-
симальному выходу этилена при каждом из рассмотренных условий 
(табл. 4.4, рис. 4.20) 

 
Таблица 4.4 

Длина змеевика 
Параметры Длина, соответствующая максимальной 

 концентрация этилена, м 
Рвх,МПа  

 
С2Н6/Н2О 

Рвх = 0,2 МПа Рвх = 0,25 МПа Рвх = 0,275 МПа Рвх = 0,295 МПа 

1 138,6 120,8 117 114 
1,5 144,8 127,5 120,6 119,5 
2 148 130, 124,1 120,1 

 

 
 

Рис. 4.20. Влияние соотношение «сырье–пар» на длину змеевика,  
соответствующую максимальному выходу этилена:  

точки – расчет; линии – аппроксимация 
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С целью совместной оценки влияния давления смеси на входе в 
змеевик, а также содержания компонентов в исходной смеси на форми-
рование этилена, по результатам проведенных расчетов был построен 
трехмерный график, представленный на рис. 4.21. Области, имеющие 
преимущественно красный оттенок, соответствуют более высокой кон-
центрации этилена на выходе. Это наблюдается при проведении пиро-
лиза в условиях, когда на вход в реактор исходная смесь подается с 
большим содержанием этана и большим давлением. С изменением до-
лей компонентов исходной смеси в сторону уменьшения содержания в 
ней этана, а также понижение давление на входе приводит к более низ-
кому выходу этилена. Эти области окрашены в синий цвет. 

 

 
Рис. 4.21. Влияние соотношения «этан–пар» и давления смеси  

на входе на концентрацию этилена на выходе из змеевика 
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нечная концентрация, 

28

29

30

31

%
C2 H4

2.2 2.4
2.6 2.8

P1
1.5

2
C2H6/H2O

XY

Z
Frame 001 ½ 23 Jun 2008 ½ P,C2H6/H2O,% C2H4

 

                             2 / 10



83 

– соотношение компонент С2H6/H2O в диапазоне от 1 до 2 
приводит к росту выхода этилена до 6 %. При этом длина змеевика 
увеличивается до 20 м, что приводит к повышению затрат на обо-
грев на 14 %.  

 
4.4. Влияние температурного режима в печи пиролиза  

на концентрацию этилена в пирогазе 
 

Температурный режим, при котором протекает процесс пироли-
за оказывает наиболее существенное влияние на формирование про-
дуктов пиролиза этана.  Рост энергии активации некоторых реакций 
термического разложения этана является следствием повышения тем-
пературы в реакторе. Как правило, увеличение температуры сказыва-
ется на возрастании выхода этилена и водорода за счет более высокой 
конверсии этана (рис. 4.21–4.24). 

Расчет был проведен для трех уровней теплового режима в печи 
пиролиза, соответствующих: 

1. Базовому профилю температуры (Тw_баз). 
2. Режиму, превышающему базовый на 100 ºС (Тw_баз + 100 ºС). 
3. Режиму, ниже базового на 100 ºС (Тw_баз – 100 °С). 
Параметры на входе для каждого из трех случаев принимались 

следующими: давление смеси 0,295 МПа; соотношение «этан–пар» – 
1,72; расход смеси 0,841 кг/с; температура смеси на входе 869 ºС; 

На рис. 4.21 изображены кривые формирования этилена по длине 
змеевика при трех различных температурных режимах. Обращает на 
себя внимание тот факт, что повышение температуры на 100 °С относи-
тельно базового не приводит к росту выхода целевого продукта, а 
наоборот, максимальная концентрация этилена изменяется с 33,22 % до 
32,1 %. Однако, формирование этилена, в последнем случае, происхо-
дит значительно быстрее, и наибольшая концентрация его достигается 
уже на 78 м змеевика, в то время как при базовом режиме это проис-
ходит на 124 м.  

Аналогичная картина наблюдается при уменьшении теплового 
режима относительно базового. Здесь максимально возможная кон-
центрация этилена составляет 34,72 %, однако выход ее приходятся на 
288 м змеевика. Трехмерная графическая интерпретация расчетов 
представлена на рис. 4.22. 
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Рис. 4.21.  Влияние температурного режима в печи пиролиза на  
концентрацию этилена по длине змеевика:  – Тw_баз базовый  
температурный режим, полученный экспериментальным путем  

(см. гл. 3); – Тw_баз +100 °С – температурный режим,  
превышающий базовый на 100 °С;  – Тw_баз  – 100 °С –  
температурный режим ниже базового на 100 °С;  – точки  

максимума выхода этилена;  – эксперимент;  – нижняя и верхняя 
границы интервала допустимых экспериментальных значений, величина 
среднего значения;  – расчет – концентрация, соответствующая 83 м 

змеевика; d – интервал допустимых значений [30,25…32,81] (%)  
(с вероятностью 0,95); sср  – отклонение расчетной концентрации  
этилена, соответствующей конечной длине змеевика от среднего,  

составило 0,53 % 
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Таким образом, очевидно, что интенсификация нагрева в реак-
торе не позволяет получить более высокий процент выхода целевого 
продукта, однако дает возможность существенно сократить габариты 
печи (рис. 4.23).   

 
 

Рис. 4.22. Влияние температурного режима на концентрацию  
этилена для различных длин змеевика: L – длина змеевика, м; 

Т – температурный режим (значения соответствуют  
отличию от базового, °С); % – концентрация этилена, % об. 

 
Несмотря на то, что этилен является целевым продуктом пиро-

лиза, наибольшую объемную долю в пирогазе занимает водород.  
В связи с этим были проведены расчеты по содержанию этого компо-
нента для трех рассматриваемых тепловых режимов в змеевике 
(рис. 4.24). Очевидно, что изменение температуры ведет к изменению 
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выхода водорода. Так, для текущей длины змеевика, увеличение тем-
пературного режима на 100 ºС относительно базового приводит к ро-
сту выходной концентрации водорода на 8,76 %, а уменьшение на 
100 ºС – к снижению на 11,96 %. 

 

 
 

Рис. 4.23. Длина максимального выхода концентрации этилена  
в функции разности температур: точки – расчет, 

 линии – аппроксимация. 
 

Для оценки влияния профиля температуры на выход продуктов 
пиролиза, соответствующих текущей длине змеевика – 83 м, был про-
веден расчет выходных концентраций этилена и водорода для трех 
тепловых режимов (рис. 4.25).  
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Рис. 4.24. Влияние температурного режима в печи пиролиза  
на концентрацию водорода по длине змеевика:  – Тw_баз  

базовый температурный режим, полученный экспериментальным 
путем, описанным в гл. 3; – Тw_баз + 100 °С –  

температурный режим, превышающий базовый на 100°С; 
 – Тw_баз  – 100 ºС – температурный режим, ниже базового  

на 100 ºС;  – эксперимент;  – точки максимума выхода этилена; 
 – нижняя и верхняя границы интервала допустимых  

экспериментальных значений, величина среднего значения;  
 – расчет (концентрация, соответствующая 83 м змеевика); 
d – интервал допустимых значений [34,61…39,02] (%)  

(с вероятностью 0,95); s – отклонение расчетной концентрации 
этилена, соответствующей конечной длине змеевика  

от среднего, составило 0,64 % 
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Рис. 4.25. Влияние температурного режима в змеевике на выход  
водорода и этилена: Lизм = 83 м; точки – расчет; линии – аппроксимация 

 
Результаты расчета демонстрируют несколько иную картину за-

висимости выхода этилена от температурного режима печи в сравнении 
с аналогичной зависимостью максимальных выходных концентраций 
этого продукта (рис. 4.26). Наибольший выход этилена, как отмечалось 
выше, соответствует более низкому профилю температуры, однако это 
возможно при условии, что протяженность змеевика будет увеличена 
более, чем в три раза относительно ее текущей длины. В рамках постав-
ленной задачи этот факт является нежелательным, так как предполагает 
конструктивное изменение промышленной печи пиролиза. Рассматри-
вая задачу в условии, когда длина змеевика есть величина постоянная и 
равная 83 м, мы наблюдаем прямо пропорциональную зависимость вы-
хода этилена от теплового режима в реакторе. В то же время аналогич-
ная зависимость максимальной выходной концентрации этилена носит 
обратно пропорциональный характер. 
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Рис. 4.26. Концентрация водорода и этилена в функции продольной 
координаты змеевика: точки – расчет; линии – аппроксимация 

 
Влияние профиля температуры на формирование водорода так-

же неоднозначно. Несмотря на то, что в каждом из расстраиваемых 
случаев наблюдается увеличение его доли среди других продуктов 
пиролиза, характер роста различный. Так, кривая зависимости выхода 
водорода на 83 м змеевика от теплового режима имеет более высокую 
степень крутизны, чем в случае формирования этого продукта на дли-
нах, соответствующих максимальному выходу этилена для каждого из 
трех профилей температур. 

Численная оценка стоимостных затрат и выхода этилена по трем 
уровням температуры приведена в табл. 4.5. 
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Таблица 4.5
Численная оценка стоимостных затрат и выхода этилена

Параметры Выход этилена, % об / Расход топливного
газа, кг/ч

Температурный режим

Длина змеевика
Тw_баз – 100 ºС Тw_баз Тw_баз + 100 ºС

Текущая длина змеевика = 83 м 22,49 / 221 30,68 / 243 31,87 / 265
Длина, соответствующая мак-
симальному выходу этилена 34,74 / 765 33,22 / 365 32,1 / 249

Анализ полученных результатов позволяет сделать следующие
выводы:

– расчеты отразили ранее изложенные предположения о влиянии
температуры на состав пирогаза;

– увеличение температуры в реакторе на 100 ºС приведет к росту
концентрации этилена в 1,05 раза, что соответствует 1,42 % об.  При
этом длина змеевика сократится относительно текущей на 5 м, а по-
требление топливного газа на поддержание теплового режима практи-
чески не изменится.
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ 
 
Сложность физического моделирования процесса пиролиза в 

лабораторных условиях и отсутствие возможности проведения актив-
ного эксперимента на промышленных установках, оставляет для ис-
следователей единственный путь по изучению процесса пиролиза уг-
леводородного сырья – математическое моделирование.  

Перед авторами стояла практическая цель – оценить потенци-
альную эффективность печи пиролиза этана действующей установки 
посредством оценки оптимальных параметров ее работы. Полученная 
и используемая математическая модель удовлетворительно описывает 
процессы, происходящие в промышленной печи пиролиза. 

Анализ расчета состава продуктов выявил основные химические 
реакции, определяющие процесс пиролиза и наиболее существенно 
влияющие на конечный результат. Выход максимального значения 
концентрации этилена наблюдается с ростом отношения «этан–пар» и 
с увеличение давления смеси на входе. В первом случае для достиже-
ния максимальной концентрации этилена неизбежно увеличение дли-
ны змеевика, в то время как при повышении входного давления смеси 
более высокая доля этилена соответствует змеевику меньшей протя-
женности. Последнее, в свою очередь, приводит к сокращению затрат 
на обогрев печи. Рост температуры позволяет снизить габариты печи 
пиролиза, при этом существует максимальный выход этилена, превы-
шающий текущее значение более чем на 1 %. 
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