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 دار کردن استیلن بررسی مسیر دمایی بهینه پویا برای راکتورهای هیدروژن
 

 4و مهدی بیات 3جعفر صادقی، ،*2، فرهاد شهرکی  1طه قیامی

 
 

 چکیده  اطلاعات مقاله

 09/07/1400: دريافت مقاله

 29/09/1400پذيرش مقاله: 

 
لیمرها ی آن در تولید پاتیلن يک ماده بسیار مهم در صنايع پتروشیمی است که کاربرد اصل

شود. مقدار کمی است. معمولا از کراکینگ بخار اتان يا نفتا جهت تولید اتیلن استفاده می

تجاوز  ppm 1شود. مقدار استیلن در محصول نبايد از   استیلن در اين فرآيند تولید می

باشد. دستی مضر می های پلیمرسازی واحدهای پايینکند، زيرا استیلن برای کاتالیست

در واحدهای صنعتی طراحی شده استیلن دار کردن استیلن جهت حذف واحد هیدروژن

پذيری در محصول خروجی و انتخاب ppm 1است. در اين واحد، حذف استیلن تا حداکثر 

سازی پويای راکتورهای در اين مقاله بهینه باشد.ای برخوردار میاتیلن از اهمیت ويژه

ن پتروشیمی مارون با در نطر گرفتن کاهش فعالیت کاتالیست دار کردن استیلهیدروژن

ارائه شده است. در اين مطالعه، از روش تکامل تفاضلی به عنوان يک روش قدرتمند برای 

یلن در يک پذيری اتی انتخابيابی به بیشینهتعیین پروفايل دمايی بهینه پويا برای دست

ايطی سازی با شری نتايج بهینهس به مقايسهروزه استفاده شده است. سپ 720دوره عملیاتی 

درجه سانتیگراد ثابت نگه داشته شوند و با  55که در آن دماهای ورودی به راکتورها در 

شوند، درجه سانتیگراد افزايش داده  90تا  55شرايطی که در آن اين دماها به طور خطی از 

درجه سانتیگراد ثابت  55 پرداخته شده است. نتايج نشان داد وقتی دماهای ورودی در

آيد. پذيری بدست میکند اما بهترين انتخابتجاوز می ppm 1باشند، استیلن خروجی از 

پذيری شود اما انتخابکمتر می ppm 1، استیلن خروجی از با افزايش خطی دماهای ورودی

کمتر  ppm 1استیلن خروجی از يابد. يک مسیر دمايی بهینه برای وقتی که کاهش می

 آورد.پذيری را بدست میی انتخابباشد، بیشینهمی
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 1مقدمه -1
اتیلن يک ماده بسیار مهم در صنايع پتروشیمی است که در 

کوره شود. محصولات خروجی ازواحدهای الفین تولید می

ها، های کراکینگ واحد الفین علاوه بر اتیلن شامل پارافین

باشد. ها و مقدار کمی استیلن میها، آروماتیکالفیندی

 ppmمقدار استیلن موجود در اين محصولات نبايد بیشتر از 

های پلیمرسازی واحدهای برای کاتالیست باشد، زيرا 1

ن بايد از اين رو استیلباشد. از ايندستی مضر میپايین 

                                                 
 fshahraki@eng.usb.ac.ir  * پست الکترونیک نويسنده مسئول:

 تانچسسیستان و بلو، دانشگاه شیمی ی، دانشکده مهندسدکتری دانشجو. 1

 سیستان و بلوچستان، دانشگاه شیمی یدانشکده مهندس . استاد تمام،2

 سیستان و بلوچستان، دانشگاه شیمی یدانشکده مهندس دانشیار، .3

 بجنورد، دانشگاه شیمی یدانشکده مهندس استاديار، .4

در واحدهای صنعتی از . [1]جريان حذف گردد 

دار کردن استیلن در راکتورهای آدياباتیک جهت هیدروژن

. [2]شود حذف استیلن از جريان اتیلن استفاده می

دار کردن استیلن براساس جانمايی آن راکتورهای هیدروژن

کلی به دو سیستم بخش ابتدايی و  در واحد الفین به طور

. در سیستم بخش انتهايی، [3]شوند بندی میانتهايی دسته

رو ر دارد. از ايناتانايزر قرادست برج دیراکتور در پايین 

        خوراک ورودی به راکتور شامل اتان، اتیلن و استیلن
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طور  باشد. همچنین هیدروژن و منواکسیدکربن بهمی

شوند. در سیستم بخش ابتدايی، جداگانه وارد راکتور می

رو پروپانايزر قرار دارد. از ايندست برج دیراکتور در پايین

ژن، منو اکسید کربن خوراک ورودی به راکتور شامل هیدرو

. مطالعات [4]باشد های چهار کربنه و کمتر میو همه برش

دار کردن های هیدروژنواکنش زيادی در زمینه سینتیک

ها مربوط به استیلن صورت پذيرفته است که اکثر آن

. مقالات متعددی [15-5]باشد سیستم بخش انتهايی می

سازی راکتور سازی و بهینه، شبیهسازیجهت مدل

ها دن استیلن ارائه گرديده است که اکثر آندار کرهیدروژن

. [20-16, 4]باشد مربوط به سیستم بخش انتهايی می

راکتورهای بستر ثابت معمولا به صورت يک سیستم همگن 

های همگن و شوند. بررسی مدلو يا ناهمگن مدل می

نیز به خوبی رفتار  دهد که مدل همگنغیرهمگن نشان می

. [21]دهد دار کردن استیلن را نشان میراکتور هیدروژن

سازی پويای فرآيند سازی و بهینهسازی، شبیهمدل

دار کردن استیلن يک واحد صنعتی از نوع سیستم هیدروژن

( انجام گرفته 2004بخش ابتدايی توسط گوبو و همکارانش )

است. در اين مقاله نیز مانند اکثر مطالعات از افت فشار در 

زاده و رفیع. [4]نظر شده است کاتالیست صرفطول بستر 

سازی، آنالیز حساسیت و ( به مدل2017همکاران )

دار کردن استیلن در حالت پايا سازی راکتور هیدروژنبهینه

. [22]اند با استفاده از الگوريتم نسبت طلايی پرداخته

سازی حالت پويای ( با بهینه2018هتاچای و همکاران )

افزار دار کردن استیلن با نرمراکتورهای هیدروژن

gPROM، اند به بهبود سود اقتصادی اين واحد پرداخته

ی الگوريتم ( با ارائه2019چنگ و همکاران ). ژن[23]

را  دار کردن استیلنهیدروژن، واحد QSMOسازی بهینه

( با استفاده 2020لیانگ و همکاران ). [24]اند بهینه کرده

دار راکتور هیدروژناز يک مدل ناهمگن، سود اقتصادی 

. قیامی و همکاران [25]اند کردن استیلن را بیشینه کرده

( به بررسی تأثیر شرايط عملیاتی مانند شدت 2021)

دار کردن هیدروژنجريان، دما و فشار بر عملکرد راکتورهای 

در مطالعات گذشته، در مسائل . [26]اند استیلن پرداخته

سازی از افت فشار در طول بستر سازی و بهینهشبیه

ه تر بنظر شده است و همچنین کمکاتالیست معمولا صرف

ر دراکتورهای سیستم بخش ابتدايی پرداخته شده است. 

راکتورهای سیستم بخش انتهايی، هیدروژن به صورت 

غییر شرايط شود که در صورت تجداگانه وارد راکتور می

توان علاوه بر دما، مقدار هیدروژن ورودی به عملیاتی می

راکتور را جهت جبران اين تغییر شرايط تنظیم کرد، اما در 

راکتورهای سیستم بخش ابتدايی، هیدروژن همراه خوراک 

باشد. از شود و تنها پارامتر کنترلی دما میوارد راکتور می

ودی به راکتورها از رو تعیین دمای بهینه خوراک وراين

باشد. در اين مقاله پس از ارائه ای برخوردار میاهمیت ويژه

يک مدل همگن با در نظر گرفتن افت فشار در طول بستر 

 دار کردنسازی راکتورهای واحد هیدروژنکاتالیست و شبیه

جی سنپتروشیمی مارون با نرم افزار متلب و همچنین صحت

پويای سازی واحد، به بهینه های طراحیبا داده نتايج آن

راکتورهای اين واحد با در نظر گرفتن کاهش فعالیت 

( که يک DEتکامل تفاضلی )کاتالیست با استفاده از روش 

پرداخته  سازی استروش قدرتمند در حل مسائل بهینه

سازی، تعیین پروفايل دمايی شده است. هدف از اين بهینه

يابی به ای دستبهینه خوراک ورودی به راکتورها بر

 720پذيری اتیلن در يک دوره عملیاتی ی انتخاببیشینه

ای که مقدار استیلن در محصول گونهبه باشد،میروزه 

بیشتر نشود. در اين  ppm 1خروجی واحد در اين مدت از 

نتايج مطالعه جهت تجزيه و تحلیل بهتر، به مقايسه 

های ورودی سازی انجام شده با شرايطی که در آن دمابهینه

درجه سانتیگراد ثابت نگه داشته شوند  55به راکتورها در 

و همچنین با شرايطی که در آن اين دماها به طور خطی از 

درجه سانتیگراد در اين دوره عملیاتی افزايش  90تا  55

دهد که شوند، پرداخته شده است. نتايج نشان میداده 

 اثیرات کاهشای باشد که فقط تگونهافزايش دما بايد به

اثیر اگر تفعالیت کاتالیست با گذشت زمان را جبران کند. 

افزايش دما کمتر از کاهش فعالیت کاتالیست باشد مقدار 

استیلن در محصول پس از مدت زمان کوتاهی از مقدار مجاز 

شود و بیشتر خواهد شد که منجر به نامرغوب شدن آن می

 عالیت کاتالیستچنین اگر تاثیر افزايش دما از کاهش فهم

ن را پذيری اتیلبا گذشت زمان بیشتر باشد، کاهش انتخاب

در پی خواهد داشت که منجر به کاهش سود اقتصادی 

 شود. می

 سازیشبیه -2

 هاسینتیک واکنش -2-1

اشند. براکتورهای اين واحد از نوع سیستم بخش ابتدايی می

ن، شامل رو خوراک آن علاوه بر اتان، اتیلن و استیلاز اين

 4Cهای هیدروکربنی تا هیدروژن، منواکسیدکربن و برش

های موجود در خوراک با هیدروژن باشد. هیدروکربننیز می
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دهند. در راکتورها و بر روی سطح کاتالیست واکنش می

رو هدف از طراحی اين واحد حذف استیلن است. از اين

اشد. بواکنش تبديل استیلن به اتیلن واکنش اصلی می

رزش اقتصادی اتیلن چندين برابر اتان است. بنابراين ا

واکنش تبديل اتیلن به اتان نامطلوب و از نظر اقتصادی 

کردن اين باشد. به همین دلیل کمینهپذير نمیتوجیه

واکنش يکی از اهداف مهندسین فرآيند در اين واحدها 

باشد. پروپین و پروپادين با فرمول شیمیايی يکسان نیز می

 کنند که بادروژن واکنش داده و تولید پروپیلن میبا هی

توجه به ارزش اقتصادی بالای پروپیلن، واکنشی مطلوب 

بوتن با هیدروژن -1بوتادين و  3و  1های باشد. واکنشمی

های اين واحد است. به طور کلی واکنشاز ديگر واکنش

 باشند:های انجام گرفته در اين واحد به صورت زير می

(1) C2H2+H2 →C2H4  

(2) C2H4+H2 →C2H6  

(3) C3H4+H2 →C3H6  

(4) C4H4+H2 →C4H6  

(5) C4H6+H2 →C4H8  

دار با بررسی مقالاتی که به مطالعه راکتورهای هیدروژن

ده پرداخته شکردن استیلن از نوع سیستم بخش ابتدايی 

های انجام شده در است، معادله سینتیکی زير برای واکنش

و مقادير پارامترهای سینتیکی  [4]نظر گرفته شده است 

. [27]آورده شده است  1اين معادله در جدول 

دار کردن استیلن های هیدروژنمنواکسیدکربن در واکنش

کند اما با کاهش سطح فعال کاتالیست منجر به شرکت نمی

 شود.دار کردن میهای هیدروژنکاهش واکنش

 

(−rj) =
kjC𝑗CH2ρs(1−ε)

[1+(kH2
CH2)

1
2⁄

+kCOCCO]3
  (6) 

 که در آن:

(7) kj = k0,j exp (−
Ej

RT
)  

CH2های فوق، در معادله
های هیدروژن و غلظت COCو  

kH2منواکسیدکربن، 
ها ثابت سرعت واکنش آن COkو  

به ترتیب غلظت، ثابت سرعت واکنش  jEو  jC ،jkباشند. می

دانسیته  sρباشند. ها میدهندهسازی واکنشو انرژی فعال

 باشد.نیز کسر فضای خالی بستر کاتالیست می εکاتالیست و 

 [27]پارامترهای سینتیکی  -1جدول 

 واحد مقادیر پارامترها

k0, Acetylene 1/96×109  m6/mol.kgcat .s 

EAcetylene 9/30  J/mol 

k0, Ethylene 1/02×107  m6/mol.kgcat .s 

EEthylene 12/25  J/mol 

k0, Propyne 1/38×109  m6/mol.kgcat .s 

EPropyne 88/48  J/mol 

k0, Propadiene 2/63×108  m6/mol.kgcat .s 

E Propadiene 93/43  J/mol 

k0,1,3-butadiene 1/87×109  m6/mol.kgcat .s 

E1,3-butadiene 25/25  J/mol 

k0,1-Butene 3-yne 1/33×109  m6/mol.kgcat .s 

E1-Butene 3-yne 17/49  J/mol 

k0, Hydrogen 5/01×104  mol/m3 

EHydrogen 57/84  J/mol 

k0,CO 2×105  mol/m3 

ECO 93/43  J/mol 

 شرح فرآیند -2-2

دار کردن استیلن سازی واحد هیدروژندر اين مقاله به بهینه

پتروشیمی مارون واقع در ماهشهر پرداخته شده است. يک 

نشان داده شده است ( 1)شمای ساده از اين واحد در شکل 

. خوراک ورودی به واحد پس از تبادل حرارت با [26]

محصول خروجی از راکتورها، جهت گرمايش بیشتر و 

تنظیم دمای ورودی به راکتور اول، وارد يک هیتر شده که 

کند. دمای ورودی به راکتور در با بخار فشار پايین کار می

اندازی درجه سانتیگراد و در پايان راه 55اندازی شروع راه

های باشد. واکنشدرجه سانتیگراد می 90حدود 

دار کردن در سه راکتور آدياباتیک بستر ثابت که هیدروژن

شود. باتوجه به اند، انجام میبه صورت سری قرار گرفته

جانمايی اين راکتورها در واحد الفین پتروشیمی مارون، اين 

های باشد. کاتالیستواحد از نوع سیستم بخش ابتدايی می

از  G-83 Cفاده در اين راکتورها با نام تجاری مورد است

ها، باشد. باتوجه به گرمازا بودن واکنششرکت سودکمی می

در خروجی هر راکتور يک کولر جهت تنظیم دمای ورودی 

به راکتور بعدی در نظر گرفته شده است. در فرآيند 

دار کردن استیلن محصولی جانبی و نامطلوبی به هیدروژن

رو جريان خروجی از گردد. از اينايجاد مینام روغن سبز 

شود می 1راکتورها جهت جداسازی روغن سبز وارد ظرف 

    کن، از اين واحد خارج و در ادامه پس از عبور از خشک

 گردد.می
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 کاهش فعالیت کاتالیست -2-3

فعالیت کاتالیست بر اثر پیشرفت فرآيند با گذشت زمان 

ی زير در مقالات ده از معادلهيابد. باتوجه به استفاکاهش می

زيادی، از اين معادله جهت کاهش فعالیت کاتالیست با 

پارامترهای  .[27و21،4]گذشت زمان استفاده شده است 

ها گرفته غیرفعال شدن کاتالیست نیز از يکی از اين مقاله

 .[21]شده است 

(8) 
da

dt
= −anC1,0

θ k0 exp (−
EA

RT
)  

غلظت استیلن  1,0Cفعالیت کاتالیست،  aدر معادله فوق، 

سازی واکنش ثابت و انرژی فعال AEو  0kورودی به راکتور، 

های متناظر با کاهش توان θو  nکاهش فعالیت کاتالیست، 

دما  Tزمان و  tثابت جهانی گازها،  Rفعالیت کاتالیست، 

 اشد.بمی

 سازی راکتورمدل -2-4

سازی اين راکتورها فرضیات زير در نظر گرفته جهت مدل

 شده است:

 مدل همگن يک بعدی -

 راکتورهای آدياباتیک -

 در نظر گرفتن کاهش فعالیت کاتالیست -

 در نظر گرفتن افت فشار در طول بستر کاتالیست -

 بدون انباشتگی جرم -

اين راکتورها با فرضیات  معادلات بقای جرم و انرژی برای

 باشند.فوق به صورت زير می

(9) ε
∂Cj

∂t
= −

∂(uCj)

∂z
+ ρBa ∑ ϑijri

6
i=1  

(10) ε
∂

∂t
(ρCpT) = −

∂

∂z
(ρuCpT) +

ρBa ∑ ∆Hiri
6
i=1  

نشان jدهنده شماره واکنش،  نشان iهای فوق، در معادله

 z  ،ρسرعت در جهت  uت، غلظ Cدهنده شماره ماده، 

ضريب  ijνدانسیته بالک بستر کاتالیست،  Bρدانسیته سیال، 

 tام،  iسرعت واکنش  i ،irدر واکنش  jاستوکیومتری ماده 

 εفعالیت کاتالیست،  aظرفیت گرمايی،  pCدما،  Tزمان، 

گرمای واکنش می H∆کسر فضای خالی بستر کاتالیست و 

های فوق به صورت زير ادلهشرايط مرزی و اولیه مع باشد.

 باشند:می

(11) z = 0; Cj = Cj0, T = T0  

 

 
 [26]دار کردن استیلن پتروشیمی مارون ای از واحد هیدروژنشمای ساده -1شکل 

(12) z = L;
∂Cj

∂z
= 0,

∂T

∂z
= 0  

 

(13) t = 0: Cj = Cj
ss, 𝑇 = 𝑇𝑠𝑠, 𝑎 = 1  

فاصله بین لبه بالايی و پايینی بستر  Lهای فوق، در معادله

 باشد.دهنده حالت پايا می نشان ssکاتالیست و 

جهت محاسبه افت فشار در طول بستر کاتالیست از معادله 

 .[28]ارگان استفاده شده است 

(14) −
dp

dz
= f

ρuz
2

dp
  

(15) f =
(1−𝜀)

𝜀3  . (1.75 + 𝑏.
1−𝜀

𝑅𝑒
)  

گراديان  dpباشد. در معادله فوق، می b=4.2 Reکه در آن 

خوراک

CW

E-1

E-2
LPS

LPC

R-1 R-2 R-3

CW CW

E-3 E-5E-4

V-2

جدا کننده 
روغن سبز

V-1خشک کن

E:  مبدل

R:  راکتور

V:  ظرف

LPS:  بخار فشار پايین
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دانسیته  ρکسر فضای خالی،  εقطر ذره کاتالیست،  pdفشار، 

باشد. از معادله حالت عدد رينولدز می Reسیال و 

تغییرات دانسیته و همچنین رابینسون برای تعیین پنگ

جهت تعیین پارامترهايی مانند ويسکوزيته، ظرفیت 

گرمايی، ضريب هدايت گرمايی موثر، وزن ملکولی متوسط، 

ضريب انتقال حرارت و ضريب نفوذ موثر از معادلات کمکی 

( استفاده شده 2011موجود در مقاله رفیق و همکاران )

 .[28]است 

 حل عددی دستگاه معادلات -2-5

در يک دستگاه، معادلات بقای جرم و انرژی با معادلات 

ها، معادله افت فشار و کمکی، معادله سینتیک واکنش

معادله کاهش فعالیت کاتالیست تکمیل شده و در برنامه 

شود. حل اين دستگاه به معنی حل همزمان متلب حل می

ها و همدهنده معادلات فوق برای هرکدام از واکنشتمامی 

باشد. چنین برای دما و فشار در طول بستر راکتورها می

باتوجه به گستره وسیع دوره عملیاتی راکتورها، دستگاه 

های معادلات با تقسیم بازه عملیاتی راکتورها به دوره

مختلف با ضريب فعالیت متفاوت به علت کاهش فعالیت 

 شود.حل می کاتالیست

 های واحدسازی و دادهن نتايج شبیهمقايسه بی -2جدول   

 ترکیبات
درصد  سازیشبیه طراحی

 )تن در ساعت( انحراف

 -042/0 09/144 15/144 اتیلن

 +077/0 34/78 28/78 اتان

 +038/0 33/26 32/26 پروپیلن

 0 47/17 47/17 پروپان

 +067/0 021/9 015/9 هیدروژن

فشار 

 خروجی

  سازی شبیه طراحی 

 سبی(ن )بار

 +29/0 75/34 65/34 1راکتور 

 -09/0 67/33 7/33 2راکتور 

 -18/0 69/32 75/32  3راکتور 

 اعتبارسنجی مدل -3
های سازی اين راکتورها با دادهدر اين بخش نتايج شبیه

بینی طراحی واحد جهت بررسی صحت و دقت مدل پیش

شده مقايسه شده است. مقادير شدت جريان جرمی اتیلن، 

اتان، پروپیلن، پروپان و هیدروژن در محصول خروجی و 

براساس نتايج همچنین فشارهای خروجی هر راکتور 

ها از های واحد و نیز میزان انحراف آنسازی و دادهشبیه

طور که در اين همانآورده شده است.  2يکديگر در جدول 

دهد که کنید میزان خطای کم نشان میجدول مشاهده می

تواند رفتار اين راکتورها را مدل ارائه شده به خوبی می

 بینی نمايد. پیش

 سازیبهینه -4
تصادفی مبتنی بر جمعیت برای حل های امروزه از الگوريتم

های گوناگون مهندسی سازی در رشتهمسائل مختلف بهینه

گوريتم . در اين مقاله از روش ال[32-29]شوند استفاده می

سازی استفاده شده است. ( جهت بهینهDEتکامل تفاضلی )

تکامل تفاضلی يک الگوريتم تصادفی مبتنی بر جمعیت 

ارائه گرديده  Priceو  Stornتوسط  1995است که در سال 

اين الگوريتم به عنوان روشی قدرتمند و سريع برای است. 

 سازی معرفی شده است.مسائل بهینه

دار کردن استیلن علاوه بر حذف وژندر راکتورهای هیدر

( با واکنش مطلوب تبديل ppm 1استیلن تا محدوده مجاز )

های نامطلوب ديگری مانند تبديل استیلن به اتیلن، واکنش

افتد که با توجه به ارزش اقتصادی اتیلن به اتان نیز اتفاق می

بالای اتیلن نسبت به اتان منجر به کاهش سود اقتصادی 

پذيری رو نسبت اتیلن به اتان )انتخاباز اينخواهد شد. 

دار کردن اتیلن( بايد ماکزيمم شود. در واحدهای هیدروژن

که استیلن به روش سیستم بخش ابتدايی، باتوجه به اين

هیدروژن مورد نیاز جهت انجام واکنش در خوراک وجود 

شود، دمای دارد و به صورت جداگانه به راکتور تزريق نمی

باشد. در اين راکتورها تنها پارامتر کنترلی میورودی به 

روزه  720مقاله هدف اين است که برای يک دوره 

دار کردن استیلن دهی راکتورهای هیدروژنسرويس

پتروشیمی مارون، دماهای ورودی به سه راکتور با در نظر 

روزه به  60های گرفتن کاهش فعالیت کاتالیست برای بازه

 پذيری اتیلن با شروطقدار انتخابنحوی تعیین شوند که م

 زير ماکزيمم شود: 

مقدار استیلن در خروجی راکتور سوم همیشه کمتر از  -

ppm 1 .باشد 

باتوجه به شرايط عملیاتی اين راکتورها، دماهای ورودی  - 

درجه سانتیگراد باشند. اين  90تا  55به راکتورها در بازه 

باشد و باتوجه واحد تحت لیسانس شرکت لینده آلمان می

 شده است. به نظر طراح اين بازه دمايی انتخاب
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 نتایج و بحث -5
روزه  720برای تعیین مسیر دمايی بهینه، مدت زمان 

شود. با روزه تقسیم می 60قسمت  12فعالیت راکتورها به 

فرض ثابت بودن فعالیت کاتالیست در هر قسمت، دمايی 

سمت برای هر سه درجه سانتیگراد در هر ق 90تا  55بین 

پذيری اتیلن شود که انتخابای تعیین میگونهراکتور به

بیشینه و مقدار استیلن در محصول خروجی )خروجی 

به اين صورت يک مسیر باشد.  ppm 1راکتور سوم( کمتر از 

د آيای برای دماهای ورودی به هر سه راکتور به دست میپله

وزه از کارکرد ر 60گر دمای يک دوره که هر پله نمايان

 الگوريتم تکامل تفاضلیباشد. با استفاده از روش راکتور می

ی بدست آمده برای خوراک ورودی به دماهای بهینه

 720راکتورهای اول، دوم و سوم اين واحد در يک دوره 

دهی با در نظر گرفتن کاهش فعالیت روزه سرويس

آورده شده  (4)و  (3)، (2)های کاتالیست به ترتیب در شکل

 ست.ا

 
 ی خوراک ورودی به راکتور اولدماهای بهینه -2شکل 

 با گذشت زمان 

 
 ی خوراک ورودی به راکتور دوم دماهای بهینه -3شکل 

 با گذشت زمان

 
 ی خوراک ورودی به راکتور سومدماهای بهینه -4شکل 

 با گذشت زمان 

کنید باتوجه به تازه ها مشاهده میطور که در اين شکلهمان

های راکتورها در دوره اول، دماهای خوراک ن کاتالیستبود

باشند اما روند کلی در ادامه به اين ورودی به راکتورها پايین می

صورت است که دمای راکتور اول برای مقابله با کاهش فعالیت 

باشد و دماهای راکتورهای دوم و سوم به تدريج کاتالیست بالا می

لیت کاتالیست افزايش با گذشت زمان و کاهش بیشتر فعا

ام دمای راکتور اول پايین است که در 10يابند. البته در دوره می

ای است که اهداف همان دوره دماهای راکتور دوم و سوم به گونه

 مورد نظر تامین شود. 

پذيری برای بررسی و تحلیل بهتر، به مقايسه مقادير انتخاب

ی بهینه اتیلن و استیلن محصول خروجی واحد در دماهای

شرايطی که در آن دماهای خوراک ورودی بدست آمده با 

درجه  55روزه در  720در اين دوره به راکتورها در 

داشته شوند و همچنین با شرايطی که سانتیگراد ثابت نگه

درجه  90تا  55در آن دماها در اين مدت به طور خطی از 

ايج تپرداخته شده است که نشوند، سانتیگراد افزايش داده 

 آورده شده است.  (6)و  (5)های آن در شکل

 
، افزايش پذيری اتیلن در دماهای بهینهمقادير انتخاب -5شکل 

 خطی و دمای ثابت خوراک ورودی به راکتورها با گذشت زمان
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، افزايش مقادير استیلن خروجی در دماهای بهینه -6شکل 

 زمان خطی و دمای ثابت خوراک ورودی به راکتورها با گذشت

کنید مشاهده می (6)و  (5)های طور که در شکلهمان

روز در سرويس قرارگیری  720درصورتی که در همه دوره 

درجه  55راکتورها، دمای خوراک ورودی به راکتورها ثابت و 

ها به علت کاهش فعالیت روی واکنشسانتیگراد باشد، پیش

هش ارو با کشود. از اينتر میکاتالیست با گذشت زمان کم

تبديل واکنش استیلن به اتیلن با گذشت زمان، مقدار 

يابد که پس استیلن در محصول خروجی از واحد افزايش می

( بیشتر ppm 1زمان کوتاهی از مقدار مجاز آن ) از مدت

خواهد شد که اين باعث نامرغوب شدن محصول خواهد شد. 

ها ، مقدار تبديل اتیلن روی واکنشاز طرفی با کاهش پیش

يابد که اين منجر به افزايش به اتان نیز کاهش می

شود. بنابراين پذيری اتیلن با گذشت زمان میانتخاب

ضروری است که دماهای خوراک ورودی به راکتورها جهت 

مقابله با کاهش فعالیت کاتالیست با گذشت زمان افزايش 

با فرض افزايش خطی دماهای خوراک ورودی به يابد. 

درجه سانتیگراد در اين بازه زمانی،  90تا  55راکتورها از 

کنید مشاهده می (6)و  (5)های طور که در شکلهمان

پذيری اتیلن کاهش مقادير استیلن در محصول و انتخاب

دهنده اين است که تاثیر اين نوع يابند که اين نشانمی

شد. از باافزايش دما بیشتر از کاهش فعالیت کاتالیست می

دماهای خوراک ورودی به راکتورها طی رو با افزايش خاين

ها علیرغم روی واکنشدرجه سانتیگراد، پیش 90تا  55از 

شوند که اين منجر کاهش فعالیت کاتالیست بیشتر می

افزايش تبديل استیلن به اتیلن و به تبع آن کاهش مقدار 

شود. از طرفی استیلن در محصول با گذشت زمان می

ه روی واکنش تبديل اتیلن ب افزايش دما تاثیر بیشتری بر

طور کلی منجر به اتان تا تبديل استیلن به اتیلن دارد و به

رو با شود. از اينکاهش مقدار اتیلن و افزايش تولید اتان می

با توجه يابد که پذيری اتیلن کاهش میافزايش دما، انتخاب

به ارزش اقتصادی بالای اتیلن نسبت به اتان منجر به کاهش 

صادی خواهد شد. بنابراين انتخاب دماهای بهینه سود اقت

خوراک ورودی به راکتورها جهت ماکزيمم شدن مقدار 

پذيری اتیلن به شرطی که مقدار استیلن در محصول انتخاب

خروجی از مقدار مجاز بیشتر نشود از اهمیت بسزايی 

و  (3)، (2)های طور که در شکلهمانباشد. برخوردار می

ابتدای دوره دماهای خوراک  کنید درمشاهده می (4)

باشد ولی با گذشت زمان و ورودی به راکتورها پايین می

کاهش فعالیت کاتالیست دمای خوراک ورودی به راکتورها 

 ppm 1کند که مقدار استیلن بیشتر از به نحوی تغییر می

پذيری اتیلن نیز کاهش پیدا نکند انتخابنشود و مقدار 

پذيری اتیلن قادير انتخاب(. تغییرات م6و  5های )شکل

)نسبت جرمی اتیلن به اتان( در طول بستر کاتالیست 

ام( برای بررسی بیشتر در 720راکتورها در روز آخر )روز 

طور که در اين شکل آورده شده است. همان (7)شکل 

اشد بکنید روند اين تغییرات به اين صورت میمشاهده می

( تدايی راکتور اولکه در قسمت ابتدايی راکتورها )قسمت اب

بخش زيادی از استیلن موجود در خوراک واکنش داده و به 

رو در اين قسمت با توجه به شود. از ايناتیلن تبديل می

که نسبت تولید اتیلن به مصرف آن )واکنش نامطلوب اين

فزايش پذيری اتیلن ااتیلن به اتان( بیشتر است مقدار انتخاب

کاهش استیلن موجود در  يافته است ولی در ادامه و با

خوراک، مقدار تبديل اتیلن به اتان نسبت به تولید آن 

ی پذيرافزايش يافته است که اين منجر به کاهش انتخاب

اتیلن در طول بستر راکتورها شده است و قبلا نیز به بیان 

پذيری اتیلن برای دماهای علت تفاوت در مقادير انتخاب

ايش خطی و بهینه( مختلف خوراک ورودی ) ثابت، افز

 پرداخته شده است.

 
، افزايش پذيری اتیلن در دماهای بهینهمقادير انتخاب -7شکل 

 خطی و دمای ثابت خوراک ورودی در طول بستر راکتورها
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مقادير پروپیلن تولیدی و هیدروژن مصرفی برای شرايط 

 (8)های مختلف دمايی با گذشت زمان به ترتیب در شکل

ها طور که در اين شکلست. همانآورده شده ا (9)و 

کنید با افزايش خطی دماهای خوراک ورودی مشاهده می

دار کردن به های هیدروژنبه راکتورها، پیشروی واکنش

علت تاثیر بیشتر افزايش دما بر کاهش فعالیت کاتالیست 

شود که اين منجر به افزايش مصرف هیدروژن و بیشتر می

خواهد شد ولی در حالت تولید پروپیلن با گذشت زمان 

درجه  55دمای ثابت خوراک ورودی به راکتورها )

ها به علت کاهش فعالیت روی واکنشسانتیگراد( پیش

يابد که کاهش اين کاتالیست با گذشت زمان کاهش می

مقادير را با گذشت زمان در پی دارد. در شرايط بهینه و 

رای برای رسیدن به اهداف مورد نظر، افزايش دما فقط ب

باشد، غلبه بر کاهش فعالیت کاتالیست با گذشت زمان می

ها و به تبع آن اين مقادير با روی واکنشرو پیشاز اين

 باشند.گذشت زمان تقريبا ثابت می

 
، افزايش مقادير پروپیلن تولیدی در دماهای بهینه -8شکل 

 خطی و دمای ثابت خوراک ورودی به راکتورها با گذشت زمان

 
، افزايش مقادير مصرف هیدروژن در دماهای بهینه -9شکل 

 خطی و دمای ثابت خوراک ورودی به راکتورها با گذشت زمان

 

 گیرینتیجه -6
دار کردن استیلن جهت امروزه از راکتورهای هیدروژن

جداسازی و حذف استیلن موجود در گازهای خروجی از 

در اين شود. ها استفاده میهای الفین در پتروشیمیکوره

واحدها حذف استیلن تا محدوده مجاز و همچنین 

پذيری بالای اتیلن )نسبت اتیلن به اتان( به علت انتخاب

وردار ای برخقیمت بالای اتیلن نسبت به اتان، از اهمیت ويژه

دار کردن استیلن به روش است. در واحدهای هیدروژن

از یکه هیدروژن مورد نسیستم بخش ابتدايی، باتوجه به اين

جهت انجام واکنش در خوراک وجود دارد و به صورت 

شود، دمای ورودی به راکتورها جداگانه به راکتور تزريق نمی

باشد. در اين مقاله با استفاده از روش تنها پارامتر کنترلی می

ی سازی پويای راکتورهاالگوريتم تکامل تفاضلی به بهینه

با در نظر دار کردن استیلن پتروشیمی مارون هیدروژن

گرفتن کاهش فعالیت پرداخته شده است. هدف از اين کار، 

برای خوراک ورودی به راکتورهای اين  تعیین دماهای بهینه

دهی با در نظر گرفتن روزه سرويس 720واحد در يک دوره 

ی يابی به بیشینهکاهش فعالیت کاتالیست برای دست

قدار استیلن ای که مگونهباشد، بهپذيری اتیلن میانتخاب

تجاوز نکند. نتايج  ppm 1در محصول خروجی واحد از 

دهد در دماهای پايین خوراک ورودی به راکتورها نشان می

تیلن باشد ولی مقدار اسپذيری اتیلن بیشتر میمقدار انتخاب

در محصول با گذشت زمان به علت کاهش فعالیت 

روری ضرو شود. از اينکاتالیست از مقدار مجاز بیشتر می

است که دماهای خوراک ورودی به راکتورها جهت مقابله با 

کاهش فعالیت کاتالیست با گذشت زمان افزايش يابد. 

تا  55افزايش خطی دماهای خوراک ورودی به راکتورها از 

درجه سانتیگراد منجر به کاهش مقادير استیلن در  90

پذيری اتیلن با گذشت محصول خروجی واحد و انتخاب

گونه افزايش دمای خوراک شود. زيرا تاثیر اينزمان می

ها بیشتر از کاهش روی واکنشورودی به راکتورها بر پیش

باشد و از اين جهت که کاهش فعالیت کاتالیست می

پذيری اتیلن با گذشت زمان را در پی دارد، از نظر انتخاب

باشد. بنابراين اگر تاثیر اقتصادی مقرون به صرفه نمی

کمتر از کاهش فعالیت کاتالیست با گذشت  افزايش دما

زمان باشد مقدار استیلن محصول از مقدار مجاز بیشتر و 

شود و اگر اين تاثیر موجب نامرغوب شدن محصول می

بیشتر از کاهش فعالیت کاتالیست باشد منجر به کاهش 
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پذير شود که از نظر اقتصادی توجیهپذيری اتیلن میانتخاب

که  ای باشدگونهگوی افزايش دما بايد بهرو النیست. از اين

فقط تاثیر کاهش فعالیت کاتالیست با گذشت زمان را خنثی 

 پذيری اتیلن بیشینه وکند که در اين صورت مقدار انتخاب

مقدار استیلن در محصول خروجی واحد همیشه در محدوده 
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