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Выполнен анализ эффективности новых схем интеграции турбодетандеров в системы нагрева 
газосырьевой смеси различных процессов дегидрирования легких олефинов. Выполнены теоре-
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способ производства электроэнергии собственной выработки на нефтехимическом производстве. 
Проведена оптимизация совмещенной схемы, и выполнен технико-экономический анализ. В ка-
честве потенциальных рабочих жидкостей процесса совмещенной электрогенерации рассмотрены 
составы сырьевых потоков наиболее распространенных промышленных процессов дегидрирова-
ния легких алканов.
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ВВЕДЕНИЕ

Дегидрирование является важным процессом 
для получения олефинов, представляющих боль-
шую ценность в качестве мономеров для произ-
водства синтетического каучука и пластмасс, син-
теза высокооктановых компонентов бензина и 
других ценных химических продуктов. Процессы 
дегидрирования проводятся при давлениях, близ-
ких к атмосферным, что требует компримирова-
ния газообразных продуктов для их последующего 
разделения методами абсорбции и экстрактивной 
ректификации. Это обуславливает значительные 
затраты электроэнергии в процессе. Доля элек-
троэнергии в общих эксплуатационных расходах 
процесса Oleflex может достигать 50%, что явля-
ется второй составляющей в себестоимости про-
дукции после сырья [1].

В условиях постоянно растущих тарифов на 
энергоресурсы проблема генерации электро
энергии непосредственно на нефтехимическом 
предприятии становится особенно актуальной. 

Одним из направлений производства электро-
энергии на предприятиях нефтепереработки и 
нефтехимии является интеграция в технологиче-
ские производственные процессы систем гене-
рации, работающих по принципу органического 
цикла Ренкина (ОЦР), позволяющих преобразо-
вать низкопотенциальное тепло отходящих по-
токов в электроэнергию. Наиболее предпоч-
тительными процессами для интеграции ОЦР 
являются процессы разделения смесей. Был 
проведен ряд исследовательских работ по оценке 
эффективности интеграции подобной системы в 
схему теплообменных аппаратов установки пер-
вичной переработки нефти [2, 3].

Известен принцип, аналогичный ОЦР, где 
турбодетандер интегрируется в нижнюю часть 
ректификационной колонны и позволяет ис-
пользовать в качестве рабочей жидкости кубо-
вый продукт ректификационной колонны [4]. 
Повышение давления в испарителе с дальней-
шей установкой детандера по потоку позволяет 
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значительно повысить эффективность работы 
генерирующей установки. В случае достаточно 
эффективной работы дополнительно устанавли-
ваемого в систему насоса и детандера, а также от-
сутствия тепловых потерь, КПД установки гене-
рации, интегрированной в ректификационную 
колонну, оказывается близким к 100%.

На основе идей интеграции турбодетандер-
ных установок в процессы ректификации в ра-
боте авторов [5] были предложены энерготех-
нологические схемы на базе реакторных блоков 
химико-технологических процессов, в частно-
сти для каталитического риформинга и пиро-
лиза нафты. Базовой идеей является интеграция 
турбодетандера в систему нагрева газосырьевой 
смеси реакторов, работающих при пониженных 
давлениях и высоких температурах.

В числе процессов, пригодных для интегра-
ции турбодетандерной системы генерации элек-
троэнергии, в данной статье рассматривается 
процесс дегидрирования легких алканов, в част-
ности изобутана в изобутилен. Коммерческие 
процессы дегидрирования изобутана (процесс 
Oleflex компании UOP, а также отечественный 
процесс НПО “Ярсинтез”) предполагают срав-
нительно высокий расход рециркулирующего 
изобутана на испарение перед подачей в реактор, 
что создает возможность эффективной интегра-
ции турбодетандерной установки в технологиче-
ский процесс.

Целью настоящей работы является подроб-
ный анализ эффективности новых схем инте-
грации турбодетандеров в схему нагрева газосы-
рьевой смеси процессов дегидрирования легких 
алканов с учетом особенностей различных про-
мышленных технологий дегидрирования по схе-
мам НПО “Ярсинтез” и UOP Oleflex.

АНАЛИЗ БАЗОВОЙ СХЕМЫ ПРОЦЕССА 
ДЕГИДРИРОВАНИЯ ИЗОБУТАНА

Описание базовой схемы. Технологическая 
схема процесса синтеза легких олефинов в ре-
акторе с кипящим слоем представлена на рис. 1. 
Дегидрирование алканов осуществляется в ре-
акторе с кипящим слоем микросферическо-
го алюмохромового катализатора КДМ либо 
алюмохромового катализатора ИМ-2201 (ЗАО 
“Каучук” г.  Стерлитамак) при температуре 
процесса 540–600°С и избыточном давлении 
0.05–0.17 МПа. Катализатор непрерывно цир-
кулирует между реактором 3 и регенератором 4, 
регенерация катализатора осуществляется при 
температуре 650°С и включает в себя стадии вы-
жига коксовых отложений при смешении с воз-

духом в верхней части аппарата, а также стадию 
восстановления катализатора метаном в ниж-
ней части. Реакция дегидрирования является 
эндотермической, до 40% необходимой тепло-
вой энергии вносится в зону реакции с катали-
затором, перегретым на стадии регенерации, 
остальное тепло поступает с сырьем, предва-
рительно нагретым в теплообменнике-рекупе-
раторе 1 и печи 2. Контактный газ из реактора 
охлаждается в парогенераторе 12, рекуперато-
ре 1 и поступает в скруббер 5, где дополнитель-
но охлаждается и промывается от катализатор-
ной пыли. Очищенный газ компримируется в 
системе 6 и конденсируется в теплообменни-
ке  7. Несконденсированные углеводороды С4–
С5 поглощаются смесью углеводородов С9–С12 
в абсорбере 9, затем отгоняются в десорбере 10 
и вместе с жидким продуктом из сепаратора 8 
направляются на выделение изобутилена и воз-
вратного изобутана. Отходящий газ из регене-
ратора 4 после охлаждения в парогенераторе 13 
дополнительно очищается в циклоне 11 и сбра-
сывается в атмосферу после дополнительной 
промывки и охлаждения в скруббере 5, анало-
гичном линии очистки контактного газа [6].

Оценка энергетических затрат реакторного блока. 
Определение энергетических затрат реакторного 
блока производилось с использованием программ-
ного пакета Aspen Hysys и термодинамического 
пакета Peng-Robinson. Исходные данные для моде-
лирования процесса были взяты из ранее опубли-
кованных работ [7, 8]. Состав контактного газа на 
выходе из реакторного блока, а также выход кок-
са на пропущенный изобутан были определены 
на основании экспериментальных исследований, 
представленных в работе [9]. Суммарный тепловой 
эффект реакций дегидрирования был оценен на 
основании упрощенной модели [9].

Упрощение схемы превращения изобутана 
использовано исключительно для оценки сум-
марного теплового эффекта реакции, значение 
которого не влияет на результаты проводимых 
расчетов процессов энерготехнологической схе-
мы. Доля тепловой энергии, вносимой в систе-
му с потоком регенерированного катализатора, 
была принята на основании технической инфор-
мации о процессе НПО “Ярсинтез” [6]. Адиаба-
тические КПД насосов и компрессора сжатия 
контактного газа были приняты соответственно 
0.75 и 0.84. Определенные на основании выше-
указанных источников технологические пара-
метры реакторного блока приведены в табл.  1. 
Состав контактного газа, определенный на ос-
новании экспериментальных данных о составе 
продуктов для процессов с микросферическим 
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алюмохромовым катализатором для чистого изо-
бутана, приведен в табл. 2.

Результаты расчета энергетических затрат 
реакторного блока базовой схемы процесса 
представлены на рис. 2. Для дальнейшего рас-
смотрения термодинамических особенностей 
исследуемого интеграционного подхода был сде-
лан ряд допущений: гидравлическое сопротивле-
ние всех элементов технологической схемы про-
цесса принято равным нулю, поток сырьевого и 
возвратного изобутана подан при эквивалент-
ной давлению процесса температуре насыщения 
жидкости. Принятое в расчетах пренебрежение 
гидравлическим сопротивлением в реакторе и 
нагревательном оборудовании позволяет выпол-
нить теоретические расчеты эффективности ин-
теграции без привязки к конкретным проектным 
решениям в реальных установках дегидрирова-
ния, где сопротивление печи и теплообменно-

го оборудования должны быть минимальными, 
поскольку пониженное давление способствует 
смещению равновесия в сторону образования 
олефинов.

ИНТЕГРАЦИЯ ТУРБОДЕТАНДЕРНОЙ 
УСТАНОВКИ В РЕАКТОРНЫЙ БЛОК 

ДЕГИДРИРОВАНИЯ

На основании модели базовой схемы процес-
са была разработана модель процесса, совме-
щенного с турбодетандерной установкой. Сов
мещенный процесс предполагает добавление в 
схему дополнительного насоса, турбодетандера, 
а также изменение теплообменной схемы про-
цесса. Для корректного сравнения совмещенной 
схемы с базовой объем рекуперированной энер-
гии продуктового потока принят одинаковым 
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Рис. 1. Принципиальная схема реакторного блока процесса дегидрирования НПО “Ярсинтез”.

Таблица 1. Технологические параметры реакторного блока [6–8]

G, т/ч ОСПС, ч–1 P, МПа Tin, °С Tout, °С LiC4=, % масс. SiC4=, % мол. XiC4, % мол. Lcoke, % масс.

62.7 400 0.15 580 538.5 41.8 88.3 48.9 0.31

Таблица 2. Компонентный состав сырьевого изобутана и контактного газа [9, 10]

Поток
H2 CH4 C3H8 C3H6 i-C4H10 i-C4H8 n-C4H10 C4H8

% масс.
Сырье 0 0 0.52 0.07 97.56 0.26 1.12 0.91
Контактный газ 1.41 1.95 2.73 1.35 48.17 42.77 1.12 0.49
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для двух случаев. Вид разработанной в Aspen 
Hysys модели представлен на рис. 3.

Результат расчета представлен на рис. 4. При 
сравнении полученной схемы с базовой очевид-
но, что при выполнении условия одинакового 
объема тепловой энергии рекуперации установ-
ка турбодетандера в линию подачи газосырье-
вой смеси приводит к увеличению тепловой на-
грузки технологической печи для достижения 

требуемой температуры процесса после расши-
рения газосырьевой смеси в турбодетандере. 
Адиабатное расширение смеси в турбодетандере 
подразумевает выработку электроэнергии и рас-
сеивание части энергии потока в виде теплоты. 
В  рассматриваемом идеальном случае при пре-
небрежении гидравлическими сопротивления-
ми, механическим КПД приводов насоса и де-
тандера, КПД электрогенератора и тепловыми 
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Рис. 2. Результаты расчета энергетических затрат реакторного блока процесса дегидрирования изобутана.

580.0˚С  
6.244е+004 6.264е+004

2.131е–002

14.93

11.70 MW

1.609 MW 5.284 MW 3.510 MW

3.510 MW

1.548 MW1.519 MW

Охладитель-скруббер

Возвратный
изобутан

В Десорбер

Десорбер

Выделение
iC4

Возврат

iC4

Легкие
у/в

QC

4.205 MW

6.250 MW

2.597

14.93

Абсорбер

В печь
Печь

MW

MW

MW

ВСГ

MW

538.5 С С
kg/h

Контактный 
газ из реактора

Сырьевой
изобутан

1.009
3400 8.366 MW

Перегреватель

Детандер 

Испаритель

Продукт из
испарителя

0.3317 MW

1.770 MW
3.444 MW

Возврат
С9-С12

MIX-107
C9-C12

0.1292 MW

С
кРа

В реактор

Продукт из
перегревателя 

kg/h

Рис. 3. Вид модели, разработанной в Aspen Hysys.
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потерями в окружающую среду необходимый из-
быток тепловой нагрузки печи становится экви-
валентным выработке электроэнергии в турбоде-
тандере ввиду сохранения всего объема энергии 
потока, не использованного полезно в процессе 
электрогенерации, в виде тепловой энергии, со-
общенной потоку, который по технологическим 
условиям предполагается догревать в печи до ра-
бочей температуры процесса дегидрирования.

Наряду с промышленными технологиями деги-
дрирования изобутилена при повышенном давле-
нии широкое распространение получили процессы 
получения изобутилена и пропилена из соответ-
ствующих алканов при пониженном давлении.

Аналогично методике расчета энергозатрат 
процесса дегидрирования НПО “Ярсинтез” бы-
ла проведена оценка выработки электроэнергии 
при давлении расширения до 25 кПа для процес-
сов, осуществляемых в параллельных реакторах 
с короткими циклами реакции-регенерации. 
Выработка электроэнергии составила 2.62 МВт 
при аналогичных базовой схеме расходе газо-
сырьевой смеси и давлении процесса. Для про-
цесса Oleflex с движущимся слоем катализатора 
и значительно меньшей скоростью закоксовы-
вания катализатора предполагается осуществле-
ние процесса с циркуляцией полученного водо-
рода с его расширением в турбодетандере после 
отделения от контактного газа [1]. Основываясь 

на требуемом для проведения процесса синтеза 
мольном соотношении H2 : C4H10 [11] и анало-
гичной производительности реакторного блока, 
выполнен расчет, по результатам которого по-
тенциальный объем вырабатываемой турбоде-
тандером изобутана энергии составил 1.77 МВт 
в сравнении с уже используемым водородным, 
позволяющим выработку не более 0.85 МВт при 
увеличенной из-за необходимости компримиро-
вания дополнительного количества водорода по-
требляемой мощности компрессора контактного 
газа, которая составила 5.24 МВт.

Термодинамические аспекты энерготехнологи-
ческой схемы. При интеграции турбодетандеров 
в процесс дегидрирования рабочая среда будет 
определяться свойствами и составом газосырье-
вой смеси реактора дегидрирования, которая пе-
ред турбиной нагревается и испаряется за счет 
рекуперации тепла потока контактного газа из 
реактора. Процессы дегидрирования применя-
ются для производства широкого ряда олефи-
нов, а именно пропилена, бутиленов, изобути-
лена, бутадиена и изопрена. Примерные составы 
газосырьевых смесей и ряд физических свойств 
приведены в табл. 3.

Из таблицы видно, что сырьевые потоки раз-
личных процессов дегидрирования представля-
ют собой рабочие жидкости, которые являются 
достаточно эффективными для их применения 
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Рис. 4. Схема интеграции турбодетандера в реакторный блок процесса дегидрирования. Анализ энергозатрат.
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в схемах утилизации низкопотенциального теп-
ла на базе ОЦР [18, 19], где ключевым является 
процесс расширения рабочего газа в детандерах. 
Например, изобутановое сырье является фрео-
ном R600а, а пропановое сырье – R290.

На рис. 6 показана температурно-энтальпий-
ная диаграмма энерготехнологического процесса 
дегидрирования. Вследствие большого различия 
в положении температурных областей работы де-
тандера (100–200°С) и непосредственно реакци-
онного процесса (500–550°С) диаграмма оформ-
лена с изменением масштаба и смещением оси 
ординат (температуры) для наглядности.

На диаграмме представлены следующие про-
цессы:

A–B, A′–B′ − нагрев сырья до состояния на-
сыщения при пониженном и высоком давлении 
соответственно;

A–B, B′–C′ − испарение сырья при различ-
ных давлениях;

С′–D′ − расширение газосырьевой смеси в де-
тандере;

С–E, D′–E − перегрев газосырьевой смеси до 
температуры реакции в базовом процессе и энер-
готехнологическом варианте соответственно;

E–F − процесс дегидрирования в реакторе;
F–G − охлаждение газопродуктовой смеси в 

рекуперативном теплообмене;

G–H − захолаживание продуктов перед этапом 
компримирования и последующего разделения.

Рис. 5. Анализ энергозатрат энерготехнологической схемы дегидрирования с использованием реакторов с движущим-
ся слоем катализатора.
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Рис. 6. Температурно-энтальпийная диаграмма про-
цесса дегидрирования с интегрированным детан-
дером. Линии: 1, 2 – линия насыщения реагентов; 
2 – линия насыщения продуктов реакции дегидриро-
вания; 3, 4 – изобара сырья при давлении реакцион-
ного процесса и повышенном давлении соответствен-
но; 5 – изобара продуктов при давлении процесса.
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Траектория A–B–C–E–F–G–H представ-
ляет собой базовый процесс дегидрирования. 
В энерготехнологическом варианте процесс до-
полняется этапами испарения сырьевого пото-
ка при повышенном давлении (линия A′–B′–C′) 
и расширением потока в турбодетандере по ли-
нии C′–D′ с совершением работы. Нагрев и ис-
парение рабочего потока могут выполнять-
ся рекуперацией энергии продуктов реакции. 
Рассматриваемый цикл производства электроэ-
нергии является разомкнутым, так как рабочая 
жидкость процесса постоянно обновляется и 
превращается в целевом процессе дегидрирова-
ния.

Оптимизация параметров работы турбодетанде-
ра. На рис. 7б представлены зависимости удель-
ной выходной мощности турбодетандерной уста-
новки от давления газосырьевой смеси на входе 

в турбодетандер для наиболее распространенных 
составов сырьевых потоков и их возможного со-
стояния в процессах дегидрирования легких па-
рафинов. Линии 2 и 4 представляют процессы 
дегидрирования изобутана соответственно при 
повышенном давлении с непрерывной циркуля-
цией катализатора и возможностью расширения 
газосырьевого потока до 150 кПа, а также про-
цессы короткоциклового типа при пониженном 
давлении с возможностью большего расширения 
до давления 25 кПа. Линии 1 и 3 характеризуют 
соответствующие процессы, ориентированные на 
получение пропилена. В ходе определения соот-
ветствующих зависимостей приняты допущения 
о пренебрежении значениями гидравлических со-
противлений аппаратов и трубопроводов. Адиа
батические КПД насоса и турбодетандера приня-
ты равными 0.75 и 0.84 соответственно.

Таблица 3. Компонентные составы и свойства сырьевого потока для различных процессов дегидрирования

Процесс
Газосырьевая смесь (потенциальная рабочая среда 

турбодетандера)

Zm, масc. % Тc, °С Pc, кПа ρ0, кг/м3

Производство пропилена
1) Процесс Catofin (CrOx/Al2O3, 600°C, 
0.3–1.0 бар) [12]
2) Процесс Oleflex (Pt–Sn/Al2O3 
катализатор, 630–650°C, 1.1–2.1 бар) [12]

1) >95.0% пропан, <1.7% этан, 
<3.3% н-бутан, <10 ppm сера [12]
2) пропан-водородная смесь = 1:1 

моль/моль [8, 13]

97.5 4308.5 2.01

Производство изобутилена
1) Процесс Oleflex (Pt–Sn/Al2O3 
катализатор, 604–610 °C, 0.4–1.4 бар) [14] 
2) Процесс Catofin (CrOx/Al2O3 катализатор, 
650°C, 0.20–1.2 бар) [15]
3) Процесс Ярсинтез–Snamprogetti (CrOx/Al2O3 
катализатор, 580–590°C, 1.25 бар, объемная 
скорость подачи сырья 120–150 ч–1) [10]

изобутановая фракция, марка 
высшая: >98.0% изобутан, <0.7% 

н-бутан, <0.5% н-бутилены*, <1.3% 
пропан или изобутан-водородная 
смесь = 1 : 1 моль/моль (в Oleflex)

134.6 3665.0 2.67

Производство бутиленов
Кипящий слой (CrOx/Al2O3 катализатор, 
560–585°C, 1.2 бар, объемная скорость 
подачи сырья 90–180 ч–1) [10, 16]

1) 97.0% н-бутан, 2.0% изобутан, 
1.0% углеводороды C5 и выше [16]
2) фракция нормального бутана: 
>98.6% н-бутан, <0.9% изобутан, 

<0.5% н-бутилены*, <0.3% пропан, 
<0.4% углеводороды C5 и выше

152.0 3791.8 2.69

Производство бутадиена (одностадийное)
Процесс Catadiene (CrOx/Al2O3 катализатор, 
590–625°C, 0.11–0.23 бар, объемная 
скорость подачи сырья 240 ч–1) [10]

бутан-бутиленовая фракция, 
содержание бутенов в сырье 25–

30% [10]
155.0 3922.4 614.53

Производство изоамиленов
Кипящий слой (CrOx/Al2O3 катализатор, 
530–555°C, 1.27–1.47 бар, объeмная 
скорость подачи сырья 115–180 ч–1) [10]

изопентановая фракция: >97.5% 
изопентан, <2.5% н-пентан, <1.5% 

углеводороды C2–C4 [10]
187.5 3334.7 641.96

Производство изопрена 
Стационарный слой (железо-оксидный 
катализатор, 570–640°C, объемная скорость 
подачи сырья 0.06–0.23 ч–1) [17]

изоамиленовая фракция: >80.0% 
изопентен, <2.0% изопрен) : 

водяной пар = 1:6 – 1:7.5 масс. [17]
289.0 20104.1 719.78
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Из полученной зависимости видно, что уве-
личение давления изобутана на входе в турбоде-
тандер до 3400 кПа позволяет получить 26 кВт/т 
электроэнергии при расширении до 150 кПа и 
42 кВт/т для расширения до 25  кПа. Соответ-
ствующие показатели для пропановых реактор-
ных систем составляют 31 кВт/т и 49 кВт/т соот-
ветственно.

Следует также отметить различия пропано-
вых и изобутановых систем, связанных прежде 
всего со свойствами изобутана и пропана как 
рабочих жидкостей ОЦР процессов. На рис. 7а 
представлена аналогичная рис. 7б зависимость 
температуры газосырьевой смеси на входе в де-
тандер от давления. Из представленной зависи-
мости видно, что линии изобутана для случаев 
расширения полностью повторяют друг друга, в 
то время как пропановая система, работающая 
при давлении расширения до 25 кПа требует 
большей температуры на входе в турбодетан-
дер по сравнению с вариантом расширения до 
150 кПа, чтобы обеспечить отсутствие конден-
сации паров при расширении. Изобутан харак-
теризуется как “изоэнтропная” жидкость для 
применения в качестве рабочей жидкости, в то 

время как вид T–S линии насыщения пропана 
позволяет судить о необходимости большего 
перегрева его паров перед расширением в тур-
бодетандерной установке [18].

Технико-экономический анализ. Для оценки 
экономического эффекта рассматриваемого в 
данной работе интеграционного подхода были 
проведены расчеты основных статей эксплуа-
тационных затрат реакторного блока установки 
дегидрирования изобутана по технологии НПО 
“Ярсинтез” с интегрированной детандерной 
установкой генерации в сравнении с базовым ва-
риантом работы реакторного блока. Результаты 
проведенного сравнения представлены в табл. 4.

Одним из ключевых параметров для прове-
дения сравнения эксплуатационных затрат сле-
дует считать количество вырабатываемой турбо-
детандерной установкой электроэнергии. В ходе 
сравнения выработка была определена как:
	 W W Wo pm� � �exp me e mp� � �– , 	 (1)

где Wpm – потребляемая мощность сырьевого 
насоса, МВт; Wexp – выходная мощность тур-
бодетандера, МВт; ηme – механический КПД 
привода турбодетандера; ηe – КПД электро-
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Рис. 7. Зависимость температуры перед детандером и удельной выходной мощности детандера от давления входного 
потока для различных сред и давления расширения. а – зависимость температуры потока перед детандером. б – за-
висимость удельной (на единицу массы сырьевого потока) выходной мощности детандера. Линии: 1 – пропан при 
расширении до 25 кПа; 2 – изобутан при расширении до 25 кПа; 3 – пропан при расширении до 150 кПа; 4 – изобутан 
при расширении до 150 кПа.
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генератора; ηmp – механический КПД привода 
насоса.

В качестве базиса для расчета эксплуатацион-
ных затрат были использованы следующие цены 
основных энергоресурсов: тепловая энергия  – 
1000 руб/Гкал; электроэнергия – 4 руб/кВт·ч; 
охлаждающая вода (воздух) – 100 руб/Гкал; хо-
лодильный цикл – 2300 руб/Гкал.

Адиабатические КПД сырьевого насоса и тур-
бодетандера были приняты соответственно 0.75 
и 0.84. Используемые значения КПД являются 
типичными для установок ОЦР с турбодетанде-
рами радиального типа [19]. Механический КПД 
привода насоса и турбодетандера был принят 
0.99, КПД электрогенератора был принят 0.96.

Следует отметить, что для оценки эксплуата-
ционных затрат были учтены технологические 
ограничения реального процесса, которыми 
ранее пренебрегали для лучшей демонстрации 
термодинамических аспектов работы интегри-
рованного в технологический процесс турбоде-
тандерного электрогенерационного цикла. Гид
равлическое сопротивление теплообменного 
оборудования, технологической печи, реактора 
и трубопроводных линий в реальном процессе 
не позволяет осуществлять расширение газо-
сырьевой смеси до требуемого давления синте-
за, поэтому при оценке минимально возможное 
давление потока после расширения в турбоде-
тандере принято 325 кПа (абс) с целью учета ги-

Таблица 4. Сравнение эксплуатационных затрат реакторного блока базовой схемы с совмещенной схемой про-
цесса дегидрирования изобутана

Технологический параметр Размерность
Базовая схема 

процесса 
дегидрирования 

Энерго-
технологическая 

схема
Расход газосырьевой смеси кг/ч 62 637
Производительность по изобутилену кг/ч 25 645
Конверсия изобутана % мол. 48.9
Селективность по изобутилену % мол. 88.3
Давление в реакторе кПа 150
Давление на входе турбодетандера кПа – 3400
Давление на выходе турбодетандера кПа – 325
Температура на входе турбодетандера °С – 133.6
Температура после турбодетандера °С – 46.01
Температура на входе в печь °С 378.6 356.1
Температура на входе в реактор дегидрирования °С 580.0
Температура контактного газа на выходе из реактора °С 538.5
Температура контактного газа после сырьевого 
теплообменника °С 143

Нагрузка печи МВт 11.79 12.98
Тепловой поток от регенерированного катализатора МВт 10.3
Нагрузка сырьевых теплообменников МВт 20.40 20.40
в т.ч. перегрев ГСС МВт 14.484 0.332
в т.ч. испарение изобутана МВт 5.335 1.412
в т.ч. нагрев до насыщения МВт 0.580 5.472
в т.ч. перегрев после детандера МВт – 13.183
Нагрузка охлаждения МВт 8.914 8.914
Нагрузка захолаживания МВт 3.510 3.510
Мощность компрессора контактного газа МВт 3.068 3.068
Мощность насоса МВт – 0.118
Мощность детандера контактного газа МВт – 1.311
Выработка электроэнергии МВт – 1.193
Операционные затраты млн руб/год 241.8 257.9
Доход от реализации электроэнергии млн руб/год – 39.88
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дравлического сопротивления системы теплооб-
мена и нагревательной печи.

Годовой доход от реализации вырабатывае-
мой интегрированной турбодетандерной уста-
новкой электроэнергии составил 39.9 млн руб. 
при увеличении годовых эксплуатационных за-
трат блока на 16.2 млн руб. Итоговый экономи-
ческий эффект составил 23.7 млн руб., что со-
ответствует 9.2% от рассчитанных суммарных 
эксплуатационных затрат блока.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
В ходе выполненной работы подробно рас-

смотрен процесс дегидрирования изобутилена, 
совмещенный с турбодетандерной установкой 
электрогенерации, работающей по принципу 
органического цикла Ренкина. На примере про-
цесса НПО “Ярсинтез” показан принцип работы 
энерготехнологической системы, предполагаю-
щей совмещение процесса нагрева и испарения 
сырьевого потока с выработкой электроэнергии 
расширением полученной газосырьевой смеси 
повышенного давления до требуемого рабочего 
давления процесса. На основании расчетов, вы-
полненных с применением программного паке-
та Aspen Hysys, определены значения выработки 
электроэнергии для наиболее распространенных 
процессов дегидрирования, различных по воз-
можному давлению расширения газосырьевой 
смеси. Определено, что при сжатии сырьевого 
потока изобутана до давления 3400 кПа возмож-
на выработка до 60 кВт на тонну полученного 
изобутилена при расширении до рабочего дав-
ления 150 кПа и до 80 кВт на тонну для процес-
сов, осуществляемых при пониженном давлении 
25 кПа, что соответствует 52% от значения затрат 
основного потребителя электроэнергии в про-
цессе – компрессора контактного газа.

Несмотря на относительно большой возраст 
технологии дегидрирования в псевдоожиженном 
слое и наличие более современного процесса, ос-
нованного на применении реакторов со стацио-
нарным слоем катализатора, предлагаемые в ста-
тье технические решения полностью подходят для 
всех типов установок, где возможна организация 
теплообмена для испарения сырья реактора при 
повышенном давлении. При этом давление по-
сле детандера полностью определяется гидравли-
ческим сопротивлением печи и реакторов блока 
дегидрирования, а максимальное значение давле-
ния перед детандером зависит от системы рекупе-
рации тепла газопродуктовой смеси.

Проведена экономическая оценка эффек-
тивности применения совмещенной турбоде-

тандерной установки, рассчитаны эксплуатаци-
онные затраты процесса в сравнении с базовым 
вариантом, а также возможный доход от реали-
зации электроэнергии для установки дегидриро-
вания изобутана мощностью 200 тыс. тонн в год 
по изобутилену. Определено, что при увеличе-
нии эксплуатационных затрат за счет потребле-
ния топлива в технологической печи на 16.2 млн 
руб./год возможна реализация выработанной 
электроэнергии с доходом 39.9 млн руб./год. Та-
ким образом, экономический эффект составляет 
23.7 млн руб/год, что соответствует 9.2% энерго-
затрат реакторного блока и схемы компримиро-
вания.

На основании результатов работы можно 
сделать вывод о возможности применения рас-
сматриваемого подхода в большом количестве 
технологических процессов, предполагающих 
нагрев и испарение сырьевых углеводородных 
потоков, например процессов пиролиза нафты и 
каталитического риформинга.

ОБОЗНАЧЕНИЯ
G массовый расход, т/ч
P абсолютное давление, МПа
T температура, °С
LiC4=	 выход изобутилена на пропущенный изо

бутан, масс. %
SiC4= селективность по изобутилену, мол. %
XiC4 степень конверсии изобутана, мол. %
Zm массовая концентрация, масс. %
Tc критическая температура, °С
Pc критическое давление, кПа
Ppm давление насоса перед детандером, кПа
Ws удельная выходная мощность детандера, 

кВт/т
Wo выработка электроэнергии, МВт
Wexp выходная мощность детандера, МВт
Wpm потребляемая мощность насоса, МВт
ρ0 плотность при нормальных условиях, кг/м3

ηe КПД электрогенератора
ηme механический КПД привода турбодетан-

дера
ηmp механический КПД привода насоса
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