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Введение
Нефтеперерабатывающая промышленность всего мира сталкивается с жесткими экологическими требованиями к качеству выпускаемых нефтепродуктов. Это связано с тем, что интенсивное развитие промышленности и расширение сферы использования нефтепродуктов всех видов обусловливает возрастающее загрязнение окружающей среды. При сжигании нефтепродуктов в качестве топлива, в атмосферу выделяется в больших количествах углекислый газ, оксиды серы, азота, твердые частицы и несгоревшие углеводороды. Состав выбросов вредных веществ при сжигании нефтепродуктов в наибольшей степени зависит от качества последних.
Минимизировать количество выбросов вредных веществ можно за счет замены основной массы топлив на топлива с улучшенными экологическими характеристиками. Следовательно, необходимо развитие и внедрение новых технологических процессов, технологий и аппаратуры, позволяющих производить продукты с улучшенными экологическими показателями, предотвращающими выбросы в атмосферу, либо ограничивающими их до допустимых уровней. Кроме того, применение нефтепродуктов повышенного качества позволяет увеличить моторесурс и эксплуатационные характеристики двигателей.
Вместе с тем, в настоящее время увеличивается доля вовлечения в процессы переработки тяжелых вязких нефтей с высоким содержанием сернистых соединений. Для уменьшения содержания сернистых и других гетероатомных соединений применяют гидрогенизационные процессы.
Все вышеперечисленные факторы показывают все возрастающую их роль в нефтепереработке, поэтому особенно важно в курсе технологии переработки нефти подробно отразить особенности данных процессов и научить студентов подходам и методологии их расчетов.

1. Общие положения
1.1 Содержание и объем курсового проекта
Работа над курсовым проектом способствует углублению, закреплению и систематизации знаний, полученных студентами при изучении теоре​тического материала и при прохождении ознакомительных и производс​твенных практик на нефте- и газоперерабатывающих заводах. В процес​се курсового проектирования формируются навыки по использованию ме​тодов и приемов проектирования технологических блоков и основных аппаратов.

Цель данного курсового проектирования - закрепление теоретическо​го материала и знакомство с основами проектирования технологических установок, в конкретном случае - установки гидроочистки бензиновых фракций.

Руководитель проекта выдает студенту на руки задание, которое яв​ляется основанием для проектирования. Проект выполняется самостоя​тельно при консультации руководителя. Примерный объем курсового про​екта определяется настоящим учебно-методическими указаниями и уточ​няется руководителем проекта.

Курсовой проект состоит из двух частей: расчетно-пояснительной записки и графической части. Расчетно-пояснительная записка курсово​го проекта в свою очередь состоит из двух разделов: теоретического и расчетного. Общий объем расчетно-пояснительной записки курсового проекта составляет 45-55 страниц рукописного текста. Объем и пример​ное содержание отдельных разделов пояснительной записки приведены ниже. Графическая часть проекта включает технологическую схему уста​новки на листе ватмана формата А1, выполненную в соответствии с тре​бованиями ЕСКД.

1.2. Порядок отчетности по курсовому проекту
В процессе проектирования студент должен регулярно отчитываться перед руководителем о ходе выполнения курсового проекта

Курсовое проектирование завершается защитой проекта, которая под​водит итог самостоятельной работы студента. На защите студент должен показать знание теоретических основ процесса, умение обосновать вы​бор катализатора, аппаратурного оформления проектируемой установки, знать назначение и устройство аппаратов, принципы управления техно​логическим режимом, знать характеристики сырья, получаемых продуктов и пути их рационального использования. Защита курсового проекта должна проходить в сроки, установленные кафедрой, в присутствии комиссии, в состав которой входят 2-3 преподавателя кафедры.
1.3. Оформление расчетно-пояснительной записки
Оформление титульного листа и наименование отдельных разделов расчетно-пояснительной записки, порядок их расположения и рубрикацию рекомендуется производить в соответствии с приложениями 1 и 2.
2. Теоретические основы процесса

2.1 Химизм и механизм процесса
Гидроочистка является наименее глубокой формой гидрогенизационных процессов. Гидроочистке подвергают как прямогонные дистилляты (бензин, реактивное и дизельное топливо, вакуумные газойли), так и дистилляты вторичного происхождения (легкая фракция пиролизной смолы, бензины, легкие газойли коксования и каталитического крекинга).

Эти дистилляты проходят гидроочистку для удаления металл- и сернистых, азотистых и кислородсодержащих соединений, а также для насыщения непредельных углеводородов – снижения содержания непредельных и ароматических углеводородов, улучшения запаха и цвета нефтепродуктов.

Процесс гидроочистки основывается на реакциях деструктивной гидрогенизации соединений серы, кислорода и азота, в результате которой, они   в присутствии  водорода  и  катализатора  превращаются в  углеводороды  с  выделением  сероводорода, воды  и  аммиака.  Олефины преобразуются в  более  стабильные  углеводороды  парафинового  или  нафтенового  рядов  в  зависимости  от  природы  олефинов  в  исходном  сырье. Ароматические кольца гидрируются с большими затруднениями.

   Относительная скорость и глубина протекания реакции зависит от условий  процесса, применяемого  катализатора  и  его  состояния, а также от физико-химических  свойств  перерабатываемого  сырья – состава и строения гетероорганических молекул.

При одинаковом строении устойчивость гетероорганических соединений относительно гидрирования возрастает в ряду: 

сераорганические  ( кислородсодержащие ( азотсодержащие

Ниже приведены степени превращения (% масс.) при гидрировании некоторых азот-, кислород- и сераорганических соединений над сульфидом никеля:

	Наименование
	Температура процесса, (С

	
	200
	350
	400

	
	Степень превращения, % масс.

	Тетрагидротиофен
	41
	100
	100

	Тетрагидрофуран
	0
	25
	55

	Тиофен
	0
	15
	39

	Фуран
	0
	0
	10

	Пиррол
	0
	0
	0


Реакции  серосодержащих  соединений.

В  зависимости  от  строения  сернистых  соединений  меркаптаны, сульфиды  алициклического  или  циклического  строений, дисульфиды  и  простые  тиофены  при  гидроочистки  превращаются  в  парафиновые  или  ароматические  углеводороды  с  выделением  сероводорода.

1. Меркаптаны        
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2. Сульфиды:  
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3. Дисульфиды      
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4. Тиофены        
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5. Бензотиофены   
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Скорость гидрогенолиза сернистых соединений уменьшается при переходе от меркаптанов к производным тиофена и ароматическим сульфидам. При усложнении структур, окружающих тиофеновое кольцо (увеличение числа ароматических колец в молекуле), стабильность соединения возрастает. 

При недостатке водорода возможен переход одних сернистых соединений в другие. Так, меркаптаны могут образовать не только сероводород, но и сульфиды:

2RSH+H2 → RSR+H2S
или вместо насыщенных углеводородов — олефины:

RSH+H2 → RH+RCH=CHR+H2S

При гидроочистке дистиллятов вторичного происхождения, содержащих непредельные углеводороды, отмечено взаимное влияние их и тиофена на скорость гидрогенолиза и гидрирования. 

   Из  всех  сернистых  соединений  легче  всего  гидрируются  меркаптаны, сульфиды, труднее  всего – тиофены. При  одних  и  тех  же  условиях  первые  гидрируются  на  95 %, степень  гидрирования  тиофенов  составляет 40 – 50 %. Скорость  гидрирования  уменьшается  с  увеличением  молекулярного  веса  нефтяных  фракций. Легкие  прямогонные  фракции – бензин, керосин  очищаются  значительно  легче, чем  фракции  дизельного  топлива, характеризующиеся  более  высоким  молекулярным  весом  и  содержанием  сернистых  соединений, близких  к  тиофену.

Реакции  азотсодержащих  соединений.

Данные о гидрировании азот- и кислородсодержащих соединений весьма малочисленны. 

В связи с высокой устойчивостью азотсодержащих соединений азот удаляется при  гидроочистке с большим трудом. Соединения, содержащие азот в циклических структурах, гидрируются значительно труднее, чем содержащие азот в аминогруппах. При этом хинолиновая структура устойчивее изохинолиновой. 

Бóльшая скорость гидрирования бензиамина относительно анилина соответствует тому, что связь С6Н5-NH2 значительно прочнее связи С6Н5СН2-NH2.

Результаты гидрирования азоторганических соединений в растворах углеводородов (гексан, гексан+бензол), содержащих 5-5,5 % азота, на алюмокобальтмолибденовом катализаторе при 8 МПа, объемной скорости 1 ч-1, циркуляции водородсодержащего газа 3000 мл/л сырья и различной температуре приведены ниже:

	Наименование
	Температура процесса, (С

	
	350
	400
	450

	
	Степень превращения, % масс.

	Хинолин
	9,5
	35,8
	96,4

	Изохинолин
	63,8
	87,6
	96,2

	Анилин
	27,8
	94,4
	99,6

	Бензиламин
	94,3
	99,6
	99,7

	Пропиламин
	92,7
	98,9
	99,4

	о-Толуидин
	28,7
	86,9
	98,8


Реакции гидрирования азоторганических соединений, по-видимому, аналогичны реакциям гидрирования серусодержащих соединений. Протекают через стадию образования аминов до углеводородов и аммиака.

1. Пиридин 
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2. Хинолин
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3. Пиррол 
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4. Индол 
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Энергия диссоциации связей в молекулах линейных неароматических азотсодержащих соединений уменьшаемся с ростом молекулярной массы.

Реакции  кислородсодержащих  соединений.

Кислородсодержащие  соединения  обычно  более  легко  вступают  в  реакции  гидрирования  с  образованием  соответствующих  углеводородов  по  следующей  схеме, например, гидрогенолиза  нафтеновых  кислот:
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Конденсация с образованием соединений

               неизвестного строения


Склонность различных углеводородов, содержащих в молекуле двойные связи, к насыщению водородом неодинакова. Избирательно гидрирование диенов, присутствующих в легких фракциях пиролизной смолы. Наиболее быстро гидрируются диены с сопряженными связями, за ними следуют олефины. Ароматические углеводороды гидрируются наиболее трудно, при этом к водороду наиболее стабильно бензольное кольцо. Полициклические ароматические углеводороды менее стабильны: происходит насыщение водородом одного из колец до нафтенового с соответствующим снижением степени ароматичности. Частичное снижение содержания алкилнафталиновых углеводородов во фракциях дизельного топлива повышает его цетановое число. Однако для достаточно полного гидрирования даже полициклических ароматических углеводородов требуется ужесточение режима гидроочистки, в первую очередь повышение парциального давления водорода.

Для быстрого протекания реакций на существующих промышленных катализаторах достаточна температура 260-380°С. Поскольку реакции присоединения водорода сопровождаются уменьшением объема, давление в реакционной зоне оказывает решающее влияние на глубину процесса.

Суммарный тепловой эффект гидроочистки положителен и составляет 20-87 кДж на 1 кг сырья (5-20 ккал/кг) для прямогонных фракций. Добавление к прямогонному сырью до 30% фракций вторичного происхождения повышает теплоту реакции до 125-187 кДж/кг (30-40 ккал/кг) в зависимости от содержания непредельных в сырье.
2.2 Катализаторы гидрогенизационных процессов
Используемые в промышленных гидрогенизационных процессах катализаторы являются сложными композициями, и в их состав вхо​дят, как правило, следующие компоненты:

1)  металлы VIII группы: Ni, Co, Pt, Pd, иногда Fe;

2)  окислы или сульфиды VI группы: Mo, W, иногда Сг;

3)  термостойкие носители с развитой удельной поверхностью и высокой механической прочностью, инертные или обладающие кис​лотными свойствами.

Никель, кобальт, платина или палладий придают катализаторам дегидро-гидрирующие свойства, но они не обладают устойчивостью по отношению к отравляющему действию контактных ядов и не мо​гут быть использованы в отдельности в гидрогенизационных про​цессах.

Молибден, вольфрам и их оксиды являются п-полупроводниками (как и Ni, Co, Pt и Pd). Их каталитическая активность по отноше​нию к реакциям окисления - восстановления обусловливается нали​чием на их поверхности свободных электронов, способствующих адсорбции, хемосорбции, гомолитическому распаду органических молекул. Однако Мо и W значительно уступают по дегидро-гидри-рующей активности Ni, Co и особенно Pt и Pd.

Сульфиды же Мо и W являются р-полупроводниками (дырочны​ми). Дырочная их проводимость обусловливает протекание гетеролитических (ионных) реакций, в частности, расщепление С – S, С – N и С – О связей в гетероорганических соединениях.

Сочетание Ni или Со с Мо или W придает их смесям и сплавам бифункциональные свойства - способность осуществлять одновре​менно и гомолитические, и гетеролитические реакции и, что особен​но важно, стойкость по отношению к отравляющему действию сер​нистых и азотистых соединений, содержащихся в нефтяном сырье.

Применение носителей позволяет снизить содержание активных компонентов в катализаторах, что особенно важно в случае исполь​зования дорогостоящих металлов. Кроме того, носители обеспечивают другие важные эксплутационные свойства, например, механическую прочность. В зависимости от типа реакторов катализаторы на носителях изготавливают в виде таблеток, шари​ков или микросфер.

Носители нейтральной природы (оксиды алюминия, кремния, магния и др.) не придают катализаторам на их основе дополнитель​ных каталитических свойств.

Носители, обладающие кислотными свойствами, как, например, синтетические аморфные и кристаллические алюмосиликаты и цео​литы, магний - и цирконийсиликаты, фосфаты, придают катализато​рам дополнительно изомеризующие и расщепляющие (крекирую​щие) свойства. Катализаторы на таковых носителях, содержа​щие металлы VI и VIII групп, являются по существу полифункцио​нальными.

В мировой практике наибольшее распространение в гидрогенизационных процессах получили алюмокобальтмолибденовые (АКМ), алюмоникельмолибденовые (АНМ) и смешанные алюмоникелькобальтмолибденовые (АНКМ), а также алюмоникельмолибденсиликатные (АНМС) катализаторы. В последние годы распрост​ранение получают цеолитсодержащие катализаторы гидрообессеривания и гидрокрекинга.
Характеристи​ка основных катализаторов гидроочистки и гидрообессеривания бензиновых фракций приведена в табл. 1.
Перед выбором катализатора гидроочистки для каждого конкретного проекта рекомендуем посетить следующие сайты для возможного поиска новых катализаторов:

- http://www.olkat.ru/
- https://nefthim.ru/
- http://www.kataliz.ru/
- https://www.kntgroup.ru/
Таблица 1

Сравнительная характеристика катализаторов гидроочистки бензиновых фракций
	Показатель
	КГУ-950
	КГШ-08
	C-20-6-01 TRX
	HR-626
	ТК-570 BRIM
	КНТ-702M
	КНТ-703M

	
	АКМ
	АНМ
	
	
	
	
	
	

	Производитель
	НПФ «ОЛКАТ»
	Sud-Chemie
	Axens
	Haldor 

Topsoe
	ООО «Стерлитамакский завод катализаторов»

	Массовая доля 

компонентов 

катализатора, %:
	
	
	
	
	
	
	
	

	оксида молибдена
	9-11
	9-11
	17,4-18,0
	19,0
	14,8
	18-24
	13,0-25,0
	13,0-25,0

	оксида никеля
	2,9-3,5
	-
	
	-
	-
	-
	-
	3,5-6,5

	оксида кобальта
	-
	2,9-3,5
	4,2-4,5
	4,6
	3,1
	3-5
	3,5-6,5
	-

	оксида натрия
	0,12
	0,12
	0,05
	-
	-
	-
	0,08
	0,08

	Диаметр гранул, мм
	1,8-2,2
	1,8-2,2
	1,5-2,1

(шарик)
	1,6
	1,6
	1,6
	1,4-3,0
	1,4-3,0

	Насыпная плотность, г/см³
	0,85-1
	0,85-1
	400-500
	680
	710
	670
	700-900
	700-900

	Массовая доля влаги после прокаливания при 600ºС, %, не более
	5,0
	5,0
	-
	-
	-
	-
	-
	-

	Индекс прочности, кг/мм, не менее
	1,9
	1,9
	-
	-
	-
	-
	1,5
	1,5

	Удельная поверхность, м2/г
	-
	-
	-
	250
	-
	-
	
	

	Объем пор, л/кг
	-
	-
	-
	0,58
	-
	-
	
	


2.3 Особенности расчета процесса гидроочистки бензиновых фракций 

2.3.1 Технологические схемы
Технологические схемы установок гидроочистки, как правило, включают блоки: реакторный, ста​билизации, очистки газов от сероводорода, компрессорную. Схемы установок различаются вариантом по​дачи водородсодержащего газа (с циркуляцией или «на проток»), схемой узла стабилизации (с обычной отпаркой при низком дав​лении с помощью печи или рибойлера; с поддувом водяного пара или нагретого водородсодержащего газа при повышенном давле​нии; с дополнительной разгонкой под вакуумом), вариантом ре​генерации раствора амина (непосредственно на уста​новке гидроочистки или централизованно - в общезаводском узле), способом регенерации катализатора (газовоздушный или паровоздушный).

На блоках гидроочистки бензина – сырья риформинга, применяются схемы как с циркуляционной подачей водородсодержащего газа, так и «на проток». Каждая из схем имеет свои преимущества.

В схеме с циркуляцией в реакторе легко поддерживается по​стоянное соотношение водород:сырье; для увеличения межрегенерационного периода работы катализатора можно повышать это соотношение в рекомендуемых пределах. Наличие на установке циркуляционного компрессора дает возможность проводить газо​воздушную регенерацию.

Схема «на проток» предусматривает жесткую связь каталити​ческого риформинга с гидроочисткой. При применении этой схемы весь избыточный газ риформинга проходит через блок гидро​очистки. Схема удобна в эксплуатации, более проста по аппара​турному оформлению, но жесткая связь гидроочистки с риформингом отражается на режиме и гибкости регулирования про​цесса гидроочистки.

Выбор схемы обусловливается качеством гидроочищаемого сырья. Обычно схема с циркуляцией водородсодержащего газа используется при обессеривании бензиновых фракций с повышен​ным (>0,1%) содержанием сернистых соединений и непредель​ных углеводородов. Схема «на проток» применяется для гидрообессеривания прямогонных фракций с содержанием сернистых соединений <0,1%.

Различие в применяемых схемах стабилизации диктуется ви​дом гидроочищаемого сырья, ресурсами водородсодержащего газа и пара на НПЗ.

На рис. 1 приводится принципиальная схема установки гид​роочистки бензиновой фракции.

Схемы сепарации гидрогенизата. В процессах гидроочистки бензиновых фракций сепарация гидрогенизата применяется для выделения на него водородсодержащего и углеводородного газов. Выбор схемы сепарации определяется конкретными условиями производства.
Существует два способа сепарации гидрогенизата: холодный и горячий. Холодная сепарация может быть одно- и двухступенчатой.
При двухступенчатой холодной сепарации (40-50 °С) в первой ступени при давлении 1,85-6,0 МПа отделяется водородсодержащий газ, во второй ступени (0,4-2,0 МПа) выделяется растворенный углеводородный газ. Давление в сепараторе второй ступени (низкого давления) складывается из давления в колонне стабилизации и давления, необходимого для подачи гидрогенизата самотеком в колонну. 
Наличие второй ступени сепарации исключает возможность прорыва газовой среды высокого давления в стабилизационную колонну, а снижение доли неконденсирующихся компонентов в верхнем продукте колонны улучшает коэффициент теплопередачи в конденсаторе холодильнике.
Холодная одноступенчатая сепарация применяется, если стабилизационная колонна должна работать при повышенном давлении с подачей водяного пара.
При наличии ресурсов дешевого водорода горячая сепарация более эффективна, чем холодная, т.к. снижаются капитальные вложения и эксплуатационные расходы за исключением водорода, расход которого возрастает. Наиболее эффективной температурой горячей сепарации, обеспечивающей минимальный расход водорода, является та, при которой с газом уходит не более 20 % паров нефтепродукта.
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2.3.2. Определение исходных данных к расчету
Обычно в задании на проектировании закладываются характеристики сырья (или его наименование) в частности, содержание серы, требуемые конечные характеристики продукции (содержание серы) и годовая производительность установки.

Перед составлением материального баланса установки необходимо определить основные исходные данные для расчета. К ним относятся:
• часовая производительность установки по сырью, т/ч;
• число рабочих дней в году (320 - 340 дней);
• объемная скорость подачи сырья, ч-1;
• минимально допустимое содержание водорода в водородсодержащем газе на входе в реактор 1 ступени (обычно не менее 75 % об.);
• минимально допустимое содержание сероводорода в очищенном
циркулирующем газе (0,1 % об.);
• кратность циркуляции водородсодержащего газа;
• на основе литературных данных определяются:
а) состав свежего водородсодержащего газа;
б) состав циркулирующего водородсодержащего газа;
в) состав углеводородных газов, выводимых с установки («отдув»);
• объемная скорость подачи сырья. Объемная скорость (отношение объема жидкого сырья, подаваемого в реактор в течение 1 часа к объему катализатора) является важным факторам процесса гидроочистки. Данные о влиянии объемной скорости на процесс приведены в литературе. На практике рекомендуются следующие оптимальные пределы объемной скорости, ч-1:

	при гидроочистке прямогонного бензина
	2.5–8

	при гидроочистке смеси прямогонного и вторичного бензина
	2.0–5.0


• температура процесса. С повышением температуры процесса, степень обессеривания возрастает (при одном и том же уровне активности катализатора). Однако при увеличении температуры выше оптимальной повышается скорость реакций разложения, увеличивается выход газа, легких продуктов и кокса. Примерные интервалы рабочих температур процесса при гидроочистке бензиновых фракций: в начале цикла 330–360 °С, в конце цикла 360–380°С.

• давление. Поскольку водород в процессе гидроочистки является химическим компонентом, то повышение его парциального давления повышает скорость реакций гидрогенолиза и снижает возможность отложения кокса на катализаторе. На практике общее давление в системе поддерживается в пределах 2,5 - 5,0 МПа 

• кратность циркуляции водородсодержащего газа. Процесс гидроочистки бензиновых фракций проводится с избыточным количеством водорода, хотя теоретически необходимого количества водорода хватило бы для проведения процесса. Это необходимо для повышения скорости реакции гидрирования сернистых соединений и уменьшения скорости коксоотложения на катализаторе. Приемлемая степень обессеривания (выше 94 %) обеспечивается в широких пределах молярного отношения Н2:С = 5–15:1. На практике обычно оперируют понятием кратности циркуляции водородсодержащего газа к сырью. При определенной минимальной концентрации водорода в циркулирующем газе (например, не ниже 66 % об.), рекомендуются пределы кратности его циркуляции при гидроочистке бензинов 80 – 600 нм3/м3 сырья.

2.4 Расчет реактора гидроочистки бензиновых фракции

2.4.1. Общий материальный баланс процесса по сырью и водороду

Материальный баланс процесса гидроочистки бензиновых фракций может быть составлен двояко: с учетом балластных газов и без их учета.
Расчетные данные к материальному балансу сводятся в табл. 2. 
Циркулирующий водородсодержащий газ в материальный баланс установки не включается, а, отдув, входит в состав углеводородных газов.
Таблица 2.
Материальный баланс установки
	Наименование
	% масс.
	тысяч т/год
	т/сутки
	кг/ч

	Взято:
1. Сырье - бензиновая фракция
2. Водород 100%-ный
	
	
	
	

	Итого:
	
	
	
	

	Получено:
1. Углеводородные газы, в т.ч.:
- водород

- метан

- этан 

- пропан 

- бутан 

- H2S
2. Стабильный гидрогенизат
3. Потери
	
	
	
	

	Итого:
	
	
	
	


Расход водорода. В процессе гидроочистки в зависимости от вида сырья и концентрации водорода в водородсодержащем газе затраты на водород колеблются в пределах 6-30 % от обшей суммы затрат на переработку. Расход водорода в промышленных условиях складывается из следующих составляющих:
1) расход на химические реакции;
2) отдув циркуляционного водородсодержащего газа для поддерживания заданной концентрации водорода;
3) расход на растворение в гидрогенизате;
4) потери из-за механических неплотностей в аппаратуре и коммуникациях.
Расход водорода на химические реакции зависит от содержания серы, азота, непредельных и ароматических углеводородов, парциального давления и т.д. Из общего расхода водорода на гидрирование сернистых соединений определенного вида сырья приходится примерно 50 %, остальной расход водорода составляют прочие реакции. Общий расход водорода на реакции можно определить расчетом или по практическим данным. Ниже приводятся методики расчета расхода водорода.
1) Методика, предлагаемая в работе. В зависимости от вида сернистых соединений расход водорода на реакции гидрогенолиза определяется по формуле:
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где 
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 - расход 100-го водорода при гидрогенолизе, % масс., на сырье; 
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 - содержание серы в сырье, % масс.;

[image: image18.wmf]m

 - коэффициент, зависящий от характера сернистых соединений. Численное значение 
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приведено в табл. 3

Таблица 3
Значение коэффициента 
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 в зависимости от сернистых соединений
	Характер сернистых соединений
	H2S
	S (эл)
	RSH
	R-S-R
	R-S-S-R
	СnH2n-4S
	СnH2nS
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	0
	0,0625
	0,062
	0,125
	0,0938
	0,25
	0,125


Если в исходном сырье содержится ряд сернистых соединений, то расход водорода на реакции гидрирования определяется для каждого из них, а затем полученные результаты суммируются.
2) При содержании в сырье большого количества непредельных соединений расход водорода на их гидрирование подсчитывается по формуле:
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(2.4.1)
где 
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 - расход 100 %-го водорода, % масс., на сырье;
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 - разность в степени непредельности сырья и гидрогенизата, определяется как разность йодных чисел до и после процесса гидроочистки; 

[image: image25.wmf]c

M

 - средний молекулярный вес сырья.
Молекулярную массу сырья находим по формуле Крега:


[image: image26.wmf]15

15

15

15

03

,

1

29

,

44

r

r

-

×

=

c

M


(2.4.2)
3) Расход водорода на реакции гидрогенолиза можно также рассчитать по степени обессеривания сырья процесса. Для этого задаются остаточным содержанием серы в гидрогенизате. При переработке широкой бензиновой фракции оно должно быть не выше 0,001 % масс., и не выше 0,0001 % масс., если это узкая фракция перед вторичным облагораживанием (риформинг или изомеризация). При гидроочистке керосиновых фракций содержание остаточной серы не выше 0,1 % масс. По величинам начального и конечного содержания серы определяется степень обессеривания сырья:
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(2.4.3)
Исходя из преимущественного содержания того или иного сернистого соединения в сырье, можно принять ее как единственный сернистый компонент. Состав сернистых соединений нефтей и нефтепродуктов приведен в работах. Так, например, можно принять, что во фракции бензина 62 - 105 °С сернистые соединения содержатся в виде н-бутилмеркаптанов. Тогда реакцию гидрогенолиза его можно выразить как
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(цифры обозначают молекулярный вес). Количество удаляемой серы за 1 час из сырья:
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где 
[image: image30.wmf]c

G

 - количество перерабатываемого сырья, кг/ч.
Количество образующегося при этом сероводорода определяется из соотношения:
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(2.4.5)
Расход водорода определяется из того же соотношения, как
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Учитывая сложную зависимость расхода водорода на реакции, в литературе рекомендуется лишь ориентировочные значения расхода его на реакции. В табл. 4 приведены данные по расходу водорода для гидроочистки бензиновых фракций из смеси татарских и западно​сибирских нефтей для следующих условий: катализатор АКМ; парциальное давление 2-3 МПа, температура 365-375°С; объемная скорость подачи сырья 2-3 ч-1; кратность циркуляции газа 300-400; степень обессеривания 95 %; степень превращения азота 75-85 %.
Таблица 4
Расход водорода на реакции гидрогенолиза
	Сырье
	Содержание, % масс.
	Йодное число, на 100 т. сырья
	Расход водорода,
%

	
	серы
	азота
	
	

	Бензин прямогонный
	до 0,2
0,5-0,6
	следы 0,003
	1-3

5
	0,05-0,07
0,12-0,15

	Смесь прямогонного и вторичного бензина
	0,7-0,8
	0,01-0,02
	25
	0,3-0,35


Расход водорода на его растворение и потери его через неплотности (механические потери). Водородсодержащий газ от жидкого гидрогенизата отделяется в системе сепарации. Объем растворенного водорода зависит от давления и температуры. В зависимости от схемы теплообмена, температура при холодной сепарации составляет 40–50 °С, а при горячей 160-280 °С.
Поскольку константа равновесия у водорода, в отличие от других газов, с повышением температуры уменьшается, соответственно при этом увеличивается количество растворенного водорода. Растворимость зависит также от природы жидкой фазы. С уменьшением плотности растворителя, растворимость водорода увеличивается. Потери водорода от растворения в гидрогенизате могут быть рассчитаны по закону Генри:
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где 
[image: image35.wmf])
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 - объем растворяющегося в гидрогенизате 100 %-го водорода, м3/ч;

[image: image36.wmf]p

 - общее абсолютное давление в аппарате, атм.;

[image: image37.wmf]y

 - равновесная объемная концентрация водорода в циркуляционном газе, доли единицы;

[image: image38.wmf]a

 - абсорбционный коэффициент Бунзена, м3 водорода/м3 растворителя при температуре опыта и абсолютном давлении 1 атм.;

[image: image39.wmf]r

V

 - объем гидрогенизата, м3/ч.
Мольную долю водорода, растворенного в гидрогенизате, можно рассчитать из условия фазового равновесия в газосепараторе высокого давления:
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где 
[image: image41.wmf]'
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[image: image42.wmf]'
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 мольные доли водорода в паровой и жидкой фазах; 

[image: image43.wmf]p

K

 – константа фазового равновесия.
Потери водорода от растворения в гидрогенизате
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(2.4.9)
где 
[image: image45.wmf].

гид

M

 - молекулярная масса гидрогенизата

Для приближенных расчетов общего расхода водорода рекомендуются ориентировочные данные расхода водорода на растворение, в % масс.:
	
	Холодная сепарация
	Горячая сепарация

	Бензин
	0,058-0,063
	0,06-0,096


Потери водорода через неплотности не поддаются точному расчетному определению. Поэтому можно пользоваться литературными и практическими данными. В среднем можно принимать величину потерь водорода через неплотности 1-1,5 % от общего объема циркулирующего газа; 0,009-0,002 % масс. на сырье.
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где 
[image: image47.wmf]c

 - величину потерь водорода от общего объема циркулирующего газа.
Расход водорода на отдув. В зависимости от требуемой степени очистки сырья определяется оптимальное нормальное давление водорода. Расход водорода на отдув определяется тем, что для поддержания его оптимального парциального давления приходится непрерывно выводить (отдувать) из системы небольшую часть циркулирующего водородсодержашего газа и заменять его свежим водородом. Можно принимать расход 100%-го водорода на отдув при гидроочистке керосинов и бензинов 0,03 - 0,04 % масс. на сырье.
Наиболее экономичный по расходу водорода режим без отдува ВСГ можно поддерживать, если газы, образующиеся при гидрокрекинге, и газы, поступающие в систему со свежим ВСГ, полностью сорбируются в газосепараторе в жидком гидрогенизате, т.е.:
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где 
[image: image49.wmf]0
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, 
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- объемы свежего ВСГ, газов гидрокрекинга, абсорбируемых жидким гидрогенизатом, м3/ч;


[image: image52.wmf]'
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 - объемная концентрация водорода в свежем ВСГ.

Расчет ведется на 100 кг сырья.

Объем химически реагирующего и сорбируемого гидрогенизатом водорода:
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где 
[image: image55.wmf]1

G

, 
[image: image56.wmf]2

G

, 
[image: image57.wmf]3

G

 - расход 100%-ного водорода на количество серы, удаляемое при гидроочистке, непредельных углеводородов и потерь от растворения в гидрогенизате, % масс. на сырье.

Объем газов гидрокрекинга определяется по формуле
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где 
[image: image59.wmf].
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 - выход углеводородных газов гидрогенолиза, %;

[image: image60.wmf].
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 - средняя молекулярная масса газов гидрокрекинга.
Количество углеводородных газов, абсорбируемых жидким гидрогенизатом, можно определить, если допустить, что циркулирующий водородсодержащий газ (ЦВСГ) находится в равновесии с жидким гидрогенизатом. Содержание отдельных компонентом в ЦВСГ  и константы фазового равновесия в условиях газосепаратора высокого давления (t=40 оС, р=3,2 МПа) представлены в табл. 5
Таблица 5
Состав отдельных компонентов в ЦВСГ и константы фазового равновесия

	Показатель
	CH4
	C2H6
	C3H8
	C4H10

	Содержание компонента, 
[image: image61.wmf]'

i

y

, мол. доли
	0,2
	0,05
	0,02
	0,01

	Константа фазового равновесия, 
[image: image62.wmf]p

K


	5,84
	1,23
	0,54
	0,2


Количество абсорбируемого компонента i в м3 на 100 кг гидрогенизата:
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Суммарный объем абсорбируемых газов:
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Общий расход водорода в процессе гидроочистки
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Расход свежего ВСГ на гидроочистку равен:
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где 
[image: image67.wmf]w

 - содержание водорода в свежем ВСГ, масс. доли.

2.4.2 Состав водородсодержащих газов
Свежий водородсодержащий газ (технический водород), необходимый для процесса гидроочистки, может быть получен либо со специальных установок по производству водорода, либо с установок каталитического риформинга. Себестоимость водородсодержащего газа в 10 - 15 раз ниже, чем себестоимость водорода специального производства (например, методом каталитической конверсии). На нефтеперарабатываюших заводах, где имеются установки каталитического риформинга, водород для процессов гидроочистки нефтяных фракций, как правило, поступает с установок этого процесса.

В таблице 7 приведена характеристика водородсодержащего газа, используемого на установках гидроочистки, который поступает с установок каталитического риформинга различного типа.

Зная количество расходуемого на процесс водорода, рассчитывается весовое и мольное количество «свежего» водородсодержащего газа. Расчет при этом ведется относительно водорода. Результаты сводятся в табл. 6.

Таблица 6.
Весовое и мольное количество «свежего» водородсодержащего газа.
	Компонент
	% масс.
	% объем.
	кг/с
	кг/ч

	Водород
	
	
	
	

	Метан
	
	
	
	

	Этан
	
	
	
	

	Пропан
	
	
	
	

	Бутан
	
	
	
	

	Водород
	
	
	
	

	ИТОГО:
	
	
	
	


Состав циркулирующего водородсодержащего газа. Состав циркулирующего водородсодержащего газа определяется минимальными концентрациями в нем водорода и сероводорода. Снижение парциального давления водорода и повышение содержания сероводорода приводит к уменьшению степени обессеривания сырья установок. 

Содержание сероводорода в циркулирующем газе не рекомендуется допускать выше 0,01 % об.
Таблица 7
Состав водородсодержащего газа с установок каталитического риформинга

	Тип установки
	Состав водородсодержащего газа, % масс., % об.
	Плотность газа

	
	водород
	метан
	этан
	пропан
	изобутан
	бутан
	пентан и выше
	сероводород
	бензин
	

	Л-35-11/1000
	26,6

81,7
	28,7

11,10
	23,2

4,8
	11,3

1,6
	1,9

0,9
	1,7

0,17
	-
	0,5

0,09
	6,4

0,34
	0,277

	Л-35-11/300-95
	20,2

77
	33,4

15,8
	1,5

0,4
	9,7

1,7
	19,8

2,6
	-


	6,2

1,6
	-
	9,2

0,6
	0,348

	Л-35-11/300
	26,1

83,5
	23,8

9,6
	16,9

3,6
	9,6

1,4
	2,7

0,3
	4,5

0,5
	6,7

0,6
	-
	2,8

0,5
	0,287

	Л-35-24
	25,5

81,4
	25,4

10,2
	25,0

5,4
	14,5

2,1
	4,6

0,5
	-
	-
	0,4

0,1
	4,6

0,3
	0,285

	Л-35-6
	40,0

93,8
	4,8

1,5
	14,8

2,3
	8,6

0,9
	3,8

0,3
	3,8

0,3
	1,4

0,1
	-
	22,8

0,8
	0,210

	ЛК-6У
	18,7

73,54
	36,9

18,1
	21,8

5,74
	7,8

1,4
	3,5

0,28
	-
	0,6

0,05
	0,5

0,17
	10,2

0,72
	0,352


Таблица 8
Состав и свойства циркулирующего водородсодержащего газа
	Показатель
	H2
	CH4
	C2H6
	C3H8
	C4H10

	Мольная доля, 
[image: image68.wmf]'

y

 
	0,720
	0,200
	0,050
	0,020
	0,010

	Массовая доля, 
[image: image69.wmf]y


	0,192
	0,427
	0,201
	0,103
	0,077

	Теплоемкость, кДж/(кг(К)
	14,57
	3,35
	3,29
	3,23
	3,18


2.4.3 Уточненный материальный баланс блока гидроочистки бензина

Уточняем выход сероводорода
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Количество водорода, поглощаемого балансовым сероводородом
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Количество водорода, вошедшего при гидрировании в состав топлива
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Уточненный выход гидроочищенного топлива
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Выход сухого газа
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Материальный баланс гидроочистки сводим в табл. 9
Таблица 9
Уточненный материальный баланс блока гидроочистки бензина

	Наименование
	% масс. на сырье
	тыс. т/год
	т/сутки
	кг/ч

	Взято
	
	
	
	

	Сырье
	
	
	
	

	ВСГ
	
	
	
	

	ИТОГО
	
	
	
	

	Получено
	
	
	
	

	Углеводородный газ
	
	
	
	

	Н2S
	
	
	
	

	Бензин очищенный
	
	
	
	

	Потери
	
	
	
	

	ИТОГО
	
	
	
	


2.4.4 Материальный баланс реактора


В реактор поступает сырье, свежий и циркулирующий водородсодержащий газ. Принимаем состав ЦВСГ (см. табл. 8). 
Средняя молекулярная масса ЦВСГ:
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Расход ЦВСГ на 100 кг сырья
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На основании данных материального баланса составляем материальный баланс реактора.

Таблица 10
Материальный баланс реактора гидроочистки бензина

	Наименование
	% масс. на сырье
	тыс. т/год
	т/сутки
	кг/ч

	Взято
	
	
	
	

	Сырье
	
	
	
	

	Свежий ВСГ
	
	
	
	

	ЦВСГ
	
	
	
	

	ИТОГО
	
	
	
	

	Получено
	
	
	
	

	Углеводородный газ
	
	
	
	

	ЦВСГ
	
	
	
	

	Н2S
	
	
	
	

	Гидрогенизат
	
	
	
	

	Потери
	
	
	
	

	ИТОГО
	
	
	
	


2.4.5 Тепловой баланс реактора
Уравнение теплового баланса реактора гидроочистки имеет вид
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где 
[image: image78.wmf]с

Q

, 
[image: image79.wmf]ВСГ

Q

 - тепло, вносимое в реактор со свежим сырьем, свежим и циркулирующим ВСГ;

[image: image80.wmf]S

Q

, 
[image: image81.wmf].
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Q

 - тепло, выделяемое при протекании реакции гидрогенолиза сернистых и непредельных соединений;

[image: image82.wmf]å
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Q

 - тепло, отводимое реакционной смесью.
Средняя теплоемкость реакционной смеси при гидроочистке незначительно изменяется в ходе процесса, поэтому тепловой баланс можно записать в следующем виде:
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где 
[image: image84.wmf]G

 - суммарное количество реакционной смеси, % масс.;

[image: image85.wmf]c

 - средняя теплоемкость реакционной смеси, кДж/(кг(К);

[image: image86.wmf]S

D

, 
[image: image87.wmf]н

с

D

 - количество серы и непредельных углеводородов, удаленных из сырья, % масс.;

[image: image88.wmf]0

t

, 
[image: image89.wmf]t

 - температура на входе и выходе из реактора, оС;


[image: image90.wmf]S

q

, 
[image: image91.wmf]н

q

 - тепловые эффекты гидрирования сернистых и непредельных соединений (см. табл. 11), кДж/кг.
Таблица 11
Тепловые эффекты гидрогенолиза

	
	Меркаптановая сера
	Сульфидная сера
	Дисульфидная сера
	Тиофеновая сера
	Непредельные

углеводороды

	
[image: image92.wmf]q

, кДж/кг
	2100
	3500
	5060
	8700
	126 кДж/моль


Среднюю теплоемкость ЦВСГ и ВСГ находим на основании данных по теплоемкости отдельных компонентов:
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где 
[image: image94.wmf]рi

с

 - теплоемкость отдельных компонентов, кДж/(кг(К);

[image: image95.wmf]i

y

 - массовая доля каждого компонента.

Энтальпию паров сырья 
[image: image96.wmf]0

I

 при температуре реакции находим по формуле Воинова:
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Поправку на давление находим по значениям приведенных температуры и давления. 

Абсолютная критическая температура сырья определяется с использованием графика, представленного в приложение №4.
Характеризующий фактор определяем по формуле:
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Приведенная температура:
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Критическое давление сырья вычисляем по формуле:
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Приведенное давление:
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Для найденных значений 
[image: image102.wmf]пр
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 и 
[image: image103.wmf]пр
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 находим 
[image: image104.wmf]T
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 (см. приложение №5)
Находим энтальпию сырья с поправкой на давление:
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Теплоемкость сырья с поправкой на давление:
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Средняя теплоемкость реакционной смеси составит:
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Находим температуру на выходе из реактора:
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2.4.6 Расчет объема катализатора
Для расчета объема катализатора используем формулу:
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где 
[image: image110.wmf]c

G

 - производительность реактора, кг/ч;


[image: image111.wmf]20

c

r

 - плотность сырья при 20 оС;

 
[image: image112.wmf]v

 - объемная скорость подачи сырья.

2.4.7 Расчет размеров реактора

Принимают цилиндрическую форму реактора и соотношение высоты к диаметру равным 2:1. Тогда диаметр реактора определяется по формуле: 


[image: image113.wmf]3

2

p

×

=

к

V

D


(2.4.39)
Высота слоя катализатора:
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Общая высота реактора:
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где 
[image: image116.wmf]фш

Н

- высота слоя фарфоровых шариков (принимается равной 1 м);


[image: image117.wmf]сд

Н

 - высота двух полусферических днищ, м.
2.4.8 Расчет потери напора в слое катализатора

Потерю напора в слое катализатора вычисляем по формуле:
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где 
[image: image119.wmf]e

 - порозность слоя


[image: image120.wmf]u

- линейная скорость движения потока, фильтрующегося через слой катализатора

[image: image121.wmf]m

 - динамическая вязкость


[image: image122.wmf]d

 - средний диаметр частиц


[image: image123.wmf]r

 - плотность газа
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где, 
[image: image125.wmf]н

g

 - насыпная плотность катализатора, кг/м3

[image: image126.wmf]к

g

 - кажущаяся плотность катализатора, кг/м3
Линейная скорость потока: 
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где 
[image: image128.wmf]V

 - объем реакционной смеси, включающий объем сырья Vc, и объем циркулирующего водородсодержащего газа Vцвсг
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где, 
[image: image130.wmf]c

G

 - расход сырья в реакторе, кг/ч;


[image: image131.wmf]c

z

 - коэффициент сжимаемости;


[image: image132.wmf]cp

t

 - средняя температура в реакторе, °С;


[image: image133.wmf]P

 - давление в реакторе, Па. 

Объем циркулирующего газа
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Динамическую вязкость смеси определяют по средней молекулярной массе:
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По уравнению Фроста находим динамическую вязкость смеси:
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Потеря напора катализатора не должна превышать 0,2-0,3 МПа.
2.5 Расчет сепаратора высокого давления
Сепаратор – это вертикальный, либо горизонтальный аппарат, служащий для разделения смеси на жидкую и паровую фазы.

Из реактора газопродуктовая смесь проходит через теплообменник и холодильник, где охлаждается до 40 °С и поступает в сепаратор высокого давления (ВД) для выделения циркулирующего водородсодержащего газа. Давление в сепараторе составляет 2,5-3,5 МПа.

2.5.1 Определение состава газопродуктовой смеси,
поступающей в сепаратор высокого давления.

Таблица 12

Состав углеводородного газа свежего ВСГ
	Показатель
	H2
	СН4
	C2H6
	C3H8
	C4H10

	Содержание компонента, % масс.*
	
	
	
	
	

	Расход, кг/ч
	
	
	
	
	

	* состав свежего ВСГ см. табл.  7


Состав углеводородных газов, образующихся при гидрогенолизе, принимаем в соответствии с заводскими данными.

Таблица 13

Состав газов гидрогенолиза

	Компоненты
	% масс. на газ
	% об. на газ
	кг/ч
	М
	кмоль/ч

	Метан 
	7,4
	18
	
	
	

	Этан 
	19,9
	25
	
	
	

	Пропан 
	38,8
	34
	
	
	

	Бутан
	33,9
	23
	
	
	

	Итого:
	100
	100
	
	
	


Определяем молекулярную массу газов гидрогенолиа:
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Общий состав углеводородных газов определяем, используя данные таблиц 12 и 13.

Таблица 14

Общий состав углеводородных газов 
	Компоненты
	% масс. на газ
	% об. на газ
	кг/ч
	М
	кмоль/ч

	Метан 
	
	
	
	
	

	Этан 
	
	
	
	
	

	Пропан 
	
	
	
	
	

	Бутан
	
	
	
	
	

	Итого:
	
	
	
	
	


Определяем молекулярную массу углеводородного газа:
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Состав и количество продуктовой смеси, поступающей в сепаратор высокого давления, без учета ЦВСГ, сводим в таблице 15.

Таблица 15

Состав продуктовой смеси без учета ЦВСГ

	Компоненты
	кг/ч
	М
	кмоль/ч

	Гидрогенизат
	
	
	

	Метан
	
	
	

	Этан
	
	
	

	Пропан
	
	
	

	Бутан
	
	
	

	Сероводород
	
	
	

	Итого:
	
	
	


Состав и количество ЦВСГ, поступающей в сепаратор высокого давления сводим в таблице 16.

Таблица 16

Состав циркулирующего водородсодержащего газа* 

	Компоненты
	кг/ч
	М
	кмоль/ч

	Водород
	
	
	

	Метан
	
	
	

	Этан
	
	
	

	Пропан
	
	
	

	Бутан
	
	
	

	Итого:
	
	
	

	*см.табл. 8


Таблица 17

Количество газопродуктовой смеси, поступающей в сепаратор ВД
	Компоненты
	Базовая смесь
	ЦВСГ
	Газопродуктовая смесь

	
	кг/ч
	кмоль/ч
	кг/ч
	кмоль/ч
	кг/ч
	кмоль/ч

	Водород
	
	
	
	
	
	

	Метан
	
	
	
	
	
	

	Этан
	
	
	
	
	
	

	Пропан
	
	
	
	
	
	

	Бутан
	
	
	
	
	
	

	Гидрогенизат
	
	
	
	
	
	

	Сероводород
	
	
	
	
	
	

	Итого:
	
	
	
	
	
	


2.5.2 Определение мольного состава паровой и жидкой фаз.
Основа для расчета размеров сепаратора - уравнение равновесного состава газовой и жидкой части сырья в сепараторе:
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где 
[image: image140.wmf]i

y

 - мольная доля i-гo компонента в парах;

[image: image141.wmf]i

K

 - константа фазового равновесия i-гo компонента.
Для углеводородов:
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где 
[image: image143.wmf]i

P

 - упругость паров i-гo компонента;

[image: image144.wmf]P

 - давление в сепараторе.
Приблизительно численное значение константы фазового равновесия (КФР) водорода при давлениях, не сильно отличающихся от того давления, для которого эта величина известна, можно определить, исходя из равенства:
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где 
[image: image146.wmf]p

K

 - искомое численное значение КФР водорода при общем давлении 
[image: image147.wmf]p

; 

[image: image148.wmf]o

K

 - известное численное значение КФР водорода при общем давлении 
[image: image149.wmf]o

P

; 
[image: image150.wmf]o

K

 = 30 при 
[image: image151.wmf]o

P

 = 4,1 МПа и 
[image: image152.wmf]t

= 50°С.

Значение КФР для углеводородных газов от С1 до С4 определяем по графику [см. приложение № 5]. Экспериментально установлено, что при расчете систем, содержащих молекулярный водород, КФР найденные по графикам, должны быть умножены на поправочный коэффициент. Численное значение этого коэффициента зависит от давления и состава газовой среды.
Если концентрация водорода в системе достаточно высока, а общее давление находится в пределах 3,0-6,0 МПа, то поправочный коэффициент принимается равным 0,8.
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При отсутствии опытных данных допустимо для сероводорода принимать промежуточное значение КФР между найденными для этана и пропана. 
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Давление насыщенных паров бензиновой фракции вычисляем по формуле Ашворта:
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где 
[image: image156.wmf])
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 - функция температуры:
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[image: image158.wmf]T

 - температура в сепараторе;


[image: image159.wmf]0

T

 - температура кипения фракции при атмосферном давлении.   
При расчете сепараторов ВД (3,2 МПа и более), предназначенных для работы при умеренных температурах (35-60 оС), КФР бензиновых фракций настолько малы, что могут быть приравнены к нулю.
Задача расчета сепаратора решается таким путем: при заданном давлении  и температуре определяется мольный состав паровой и жидкой фаз. Если заданные условия не позволяют определить требуемое количество газа (Nцвсг), то их необходимо изменить.
Методика расчета согласно приведена ниже. Основные уравнения для расчета:
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где 
[image: image165.wmf]N

 - общее число молей в исходной смеси;

[image: image166.wmf]i
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 - число молей компонента i в исходной смеси;

[image: image167.wmf]i

K

 - константа фазового равновесия компонента i;

[image: image168.wmf]1

ЦВСГ
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 - общее число молей в равновесной газопаровой фазе;

[image: image169.wmf]'
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 - мольная доля компонента i в жидкой равновесной фазе;

[image: image170.wmf]'
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 - мольная доля компонента i в паровой равновесной фазе;

[image: image171.wmf]i

ЦВСГ

G

 - массовое количество компонента i в газопаровой равновесной фазе;

[image: image172.wmf]1
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 -  общее массовое количество смеси газов и паров; 

[image: image173.wmf]i

M

 - молекулярная масса компонента i.
Численное значение  искомой  величины  
[image: image174.wmf]1

ЦВСГ
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  находится  по формуле методом подбора, численное значение каждой дроби равенства равно 
[image: image175.wmf]'
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x

. Таким образом, величины 
[image: image176.wmf]1

ЦВСГ

N

 и 
[image: image177.wmf]'

i

x

 определяются одновременно.
Результаты расчета представлены в таблице 18.
Таблица 18
Состав равновесной паровой смеси
	№
	Компонент
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	1
	Водород
	
	
	
	
	

	2
	Метан
	
	
	
	
	

	3
	Этан
	
	
	
	
	

	4
	Пропан
	
	
	
	
	

	5
	Бутан
	
	
	
	
	

	6
	Гидрогенизат
	
	
	
	
	

	7
	Сероводород
	
	
	
	
	

	
	Итого:
	
	
	
	
	


Молекулярная масса отделяемого газа (ЦВСГ) равна:
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2.5.3 Расчет размеров сепаратора
На основании расчета состава паровой фазы приступаем к расчету сепаратора высокого давления.
Объем газов и паров, отделяющихся в сепараторе:
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(2.5.14)
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где 
[image: image186.wmf]i

ЦВСГ

G

 - количество i-го компонента  в газовой смеси, кг/ч;
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M

 - молекулярная масса i-гo компонента;
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 - давление в сепараторе, МПа;
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 - температура в сепараторе, °С; 

[image: image190.wmf]z

 - коэффициент сжимаемости.

Критические температуру и давление газа определяется с использованием графиков, представленного в приложение № 6.

Приведенная температура:
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Приведенное давление:
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Для найденных значений 
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 [см. приложение №7]

Диаметр сепаратора определяется по формуле:
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где и 
[image: image197.wmf]ЦВСГ

u

 - допустимая линейная скорость газового потока, м/с.
Полученный диаметр округляем в большую сторону до ближайшего по ГОСТу: 600, 800, 1000, 1200, 1400, 1600, 1800, 2000, 2200, 2400, 2600, 2800, 3000, 3200, 3400, 3600, 3800, 4000.
Во избежание уноса капель жидкости из сепаратора скорость движения газа должна быть в пределах 0,1-0,2 м/с.
Линейная   скорость   движения   нестабильного   гидрогенизата определяем по формуле:
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Количество жидкости в сепараторе:
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где 
[image: image200.wmf]загр

G

 - количество газопродуктовой смеси, поступающей в сепаратор ВД.
Объем жидкой фазы в сепараторе определяется по формуле: 
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где 
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r

 - плотность нестабильного гидрогенизата при рабочей температуре
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[image: image205.wmf]20
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 - плотность нестабильного гидрогенизата при 20 °С 
Принимаем 
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= 5 – минутный запас жидкости, тогда высота жидкости в сепараторе составит:
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Площадь поперечного сечения сепаратора:
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Время пребывания газа в сепараторе 
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 - 20 сек., тогда:
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Общая высота сепаратора определяется по формуле:
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где 
[image: image212.wmf]опор

h

 - высота опорной части.
2.6 Расчет ректификационной колонны
Методику расчета ректификационных колонн можно найти в учебных пособиях и методических указаниях кафедры, приведенной в списке рекомендуемой литературы.

2.6 Расчет трубчатой печи

Методику расчета трубчатой печи можно найти в учебных пособиях и методических указаниях кафедры, приведенной в списке рекомендуемой литературы.

2.7 Расчет теплообменного аппарата
В этом разделе производится расчет теплообменников-утилизаторов тепла, а также холодильников и конденсаторов-холодильников. Как уже было отмечено выше, при разработке технологической схемы, должны учитываться некоторые требования, одним из которых является максимальная утилизация тепла на установке.

Тепло отходящих потоков должно использоваться на нагрев сырья до температуры входа в реактор, а также утилизироваться для получения водяного пара или иных целей. Для охлаждения и конденсации продуктов переработки нужно по возможности больше использовать аппараты воздушного охлаждения.

Методика расчета теплообменников, конденсаторов-холодильников дана в литературе, приведенной в списке рекомендуемой литературы.
2.8 Расчет насосов

В большинстве случаев желательно устанавливать центробежные насосы.
Методику расчета насосов можно найти в учебных пособиях и методических указаниях кафедры, приведенной в списке рекомендуемой литературы.

2.9 Расчет блока очистки газов от сероводорода
Методику расчета абсорбера, десорбера можно найти в учебных пособиях и методических указаниях кафедры, приведенной в списке рекомендуемой литературы.
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Приложение 2
Последовательность расположения основных разделов
расчетно-пояснительной записки и их рубрикация
Титульный лист

Задание на проектирование

Содержание

Введение

1. 
Теоретические основы процесса

1.1 
Химизм и механизм процесса

1.2 
Основные факторы и их влияние на процесс

1.3 
Катализаторы процесса гидроочистки

2. 
Характеристика сырья и получаемых продуктов

3. 
Разработка технологической схемы установки

4. 
Технологический расчет установки

4.1 
Материальный баланс установки

4.2 
Расчет реактора гидроочистки

4.3 
Расчет сепаратора высокого давления

4.4 
Расчет ректификационной колонны

4.5 
Расчет печи

4.6 
Расчет теплообменного аппарата
4.7 
Расчет насосов

5. 
Список использованных источников
Приложение 3
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График для определения псевдокритической температуры 
нефтяных фракций с различным характеризующим фактором K
Приложение 4
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График для определения поправки к энтальпии паров при повышенном

 давлении в зависимости от приведенных параметров 
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Приложение 5
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Номограмма для определения констант фазового равновесия

углеводородов при высоких температурах

Приложение 6
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График для определения критической температуры газов
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График для определения критического давления газов

Приложение 7
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График для определения коэффициента сжимаемости Z
Приложение 8
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	Технологическая схема установки гидроочистки бензиновой фракции «на проток»

Р-1 – реактор, П-1,2 – трубчатые печи, К-1 – ректификационная колонна, С-1-3 –сепараторы, Е-1 – емкость, 

Т-1-2 – теплообменники, Х-1-5 – холодильники, КХ-1 – конденсатор-холодильник, Н-1-3 – насосы, ЦК-1 –компрессор

I – сырье, II –ВСГ, III – газосырьевая смесь, IV – газопродуктовая смесь, V – ВСГ, VI – гидрогенизат на стабилизацию, 

VII – углеводородный газ на очистку, VIII – отгон, IX – гидроочищенная бензиновая фракция
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	Технологическая схема установки гидроочистки бензиновой фракции с рециркуляцией ВСГ

Р-1 – реактор, П-1,2 – трубчатые печи, К-1 – ректификационная колонна, С-1-3 –сепараторы, Е-1 – емкость, 

Т-1-5 – теплообменники, Х-1-5 – холодильники, КХ-1 – конденсатор-холодильник, 

Н-1-3 – насосы, ЦК-1 – центробежный компрессор

I – сырье, II – свежий ВСГ, III – ВСГ, IV – продукты реакции, V – ВСГ на очистку, VI – гидрогенизат на стабилизацию, 

VII – углеводородный газ на очистку, VIII – отгон, IX – гидроочищенная бензиновая фракция, 

X – углеводородный газ, XI – сероводород




Приложение 9
Оборудование установок гидроочистки

Аппаратурное оформление и принципиальные особенности обо​рудования типичны почти для всех видов установок гидроочистки.

В технологические схемы этих процессов включают реакторы, колонные аппараты, компрессоры для циркуляции газа, а в некото​рых случаях дожимные компрессоры для свежего водорода или водородсодержащего газа, насосы, теплообменники, холодильники, различные емкости, печи.

Реакторы гидроочистки 
Реактор является наиболее ответственным аппаратом в процессе гидроочистки, так как от его успешной работы зависит экономич​ность процесса и качество получаемой продукции. В реакторе осу​ществляется каталитический процесс гидроочистки дистиллятных фракций над стационарным слоем катализатора.

Реакторы представляют собой полые вертикальные цилиндриче​ские аппараты, различающиеся направлением потока сырья, разме​щением катализатора, материальным оформлением и внутренними деталями.

Реакторы разделяются на аппараты с радиальным и аксиальным
вводом сырья. В основном на всех отечественных промышленных установках гидроочистки используются реакторы с аксиальным вводом сырья − поток сырья перпендикулярен горизонтальному сечению реактора, направлен вдоль его оси. 
За последние годы внедрены в эксплуатацию реакторы с радиальным вводом сырья − поток сырья перпендикулярен вертикальному сечению аппарата, направлен по радиусу.


С учетом размещения катализатора аппараты делятся на односекционные и многосекционные. В аппарате с несколькими секциями катализатора между ними монтируют устройства для снятия теплоты реакции.
В промышленных установках принят нисходящий поток газо​сырьевой смеси. Если достигнуто равномерное распределение газового и жидкостного потоков над слоем катализатора, то реакторы с нисходящим потоком без внутрисекционных устройств просты и надежны в эксплуатации и имеют удовлетворительный контакт фаз (см. рисунок 1).

	Реакторы данного типа применяются при гидроочистке прямогонных бензиновых и керосиновых фракций, где тепловой эффект реакций превращения сера-, азот- и кислородсодержащих соедине​ний компенсируется теплопотерями с поверхности реакторов.

Реактор представляет собой вертикальный цилиндрический ап​парат, диаметр и высота которого зависят от мощности установки и технологической схемы процесса и могут находиться в пределах: диаметр 1400-3200 мм; высота 6000-24000 мм.

Корпус и днища реактора выполняют из двухслойной стали и рассчитывают на прочность по источнику давления, поэтому предохранительные клапаны не устанавливают. Катализатор загружают в реактор двумя слоями. Газо-сырьевой поток направляют аксиально сверху вниз.

Гаситель потока служит для предотвращения размы​вания верхнего слоя насадки и защиты распределительной тарелки от эрозии путем снижения кинетической энергии газо-сырьевого по​тока при ударе об отбойные пластины. Гаситель потока устанавливают в штуцере ввода газо-сырьевой смеси.
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	Рисунок 1 - Односекционный реактор 

гидроочистки

1 – гаситель потока, 2 – распределительное устройство, 3 – фильтрующее устройство,

4 – корпус, 5 – опорное кольцо, 6 – опора,

7 – люк-лаз, 8 – катализатор,

9 – фарфоровые шары

А – ввод сырья, Б – вывод продуктов,

В – выгрузка катализатора, Г – термопара


Распределительная тарелка способствует равномерному распределению жидкой фазы над слоем катализатора, улав​ливанию продуктов коррозии и выравниванию скоростей потока паров. Ее монтируют на расстоянии 800-1000 мм от низа отбойной пластины гасителя потока. На тарелке равномерно размещают пере точные патрубки, защищенные сверху козырьками. Суммарная площадь переточных патрубков должна быть не менее 90% площади свободного сечения реактора.

Колосниковые решетки предназначаются для разме​щения секций катализатора. На колосниковую решетку укладывают сетку с размером ячеек в свету 2 мм. Для снижения гидравли​ческого сопротивления на границе с сеткой на решетку насыпают слой (высотой 250 мм) фарфоровых шаров диаметром 12 мм. На этот слой равномерно загружают катализатор, на котором также размещают фарфоровые шары переменного диаметра от 10 до 24 мм (вы​сота слоя 150 мм). Фарфоровые шары предотвращают шевеление катализатора при повышенных скоростях и задерживают продукты коррозии.

Фильтр улавливает продукты коррозии из газо-сырьевого потока перед его поступлением в реакционную зону. Фильтр пред​ставляет собой набор перфорированных стаканов высотой 550 мм каждый, размещенных в верхней части первою слоя катализатора таким образом, чтобы верхний обрез стаканов был на одном уровне со слоем фарфоровых шаров. Стаканы размещают равномерно по се​чению реактора. Верхние обрезы стаканов защищены козырьком. Суммарная площадь свободного сечения стаканов должна быть не менее 90% площади сечения реактора.

Сборник предотвращает унос катализатора из реактора с продуктами реакции. Он состоит из перфорированной обечайки, которая для удобства монтажа выполнена из двух половин, и крышки к ней. Поверх этого устройства натянуты два слоя сетки. Сборник приваривают над выходным штуцером в нижней части днища, кото​рую заполняют фарфоровыми шарами диаметром 24 мм, а поверх них насыпают слой (высотой 150 мм) шаров диаметром 12 мм. После этого равномерно загружают катализатор. Такое размещение ката​лизатора предотвращает его спекание и, таким образом, обеспечи​вает сыпучесть его при выгрузке.

Охлаждающее устройство монтируют при сек​ционной конструкции реактора. Оно представляет собой перфори​рованную по бокам трубу, равную по длине примерно 90% диаметра реактора, и размещается в средней части между секциями. Расстоя​ние охлаждающего устройства до нижележащего слоя катализатора не должно быть менее 400 мм. Данная конструкция применима при охлаждении газовым потоком.

Многозонные термопары служат для контроля температуры по высоте слоя катализатора. Этот контроль особенно важен при регенерации катализатора. Обычно симметрично распо​лагают три вертикальные термопары на 10 точек с шагом 400 мм.

Стабилизационная колонна

Представляет собой стальной вертикальный аппарат с корпусом различного диаметра, заполненный барботажными тарелками. Раз​ный диаметр корпуса объясняется тем, что количество верхнего продукта по отношению к остатку составляет 0,5-12% (масс.) в зависимости от характеристики стабилизируемого продукта и требуемой температуры вспышки.

В качестве барботажных тарелок в колоннах стабилизации при​меняют желобчатые, S-образные, клапанные и ситчатые тарелки. Такое разнообразие объясняется стремлением использовать более производительные и экономичные конструкции, а также создать оптимальные условия работы колонн. Наиболее широко распространены клапанные тарелки. В основном на действующих установ​ках с целью интенсификации существующего оборудования заменяют желобчатые тарелки на S-образные, а на ряде установок − на ситчатые.

При выборе типа барботажных тарелок следует иметь в виду, что стабилизационная колонна работает с небольшим флегмовым числом и со значительным колебанием состава и количества сырья. Поэтому нежелательно применять барботажные тарелки (например, решетчатые), имеющие узкий диапазон устойчивой работы.

Как правило, сырье в колонну подается в парожидкостном виде. Конструкция узла ввода должна способствовать хорошей сепарации фаз и равномерному распределению паров по сечению колонны (рис. 2).
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Рисунок 2 – Узел ввода сырья в стабилизационную колонну

1 – штуцер подачи сырья, 2, 3 – патрубки для перетока сырья с тарелки на тарелку

Состав сырья, поступающего в колонну, может колебаться, поэтому по высоте колонны обычно предусматривают два штуцера ввода сырья: один в месте перехода колонны от одного диаметра к другому, второй − на 3-4 тарелки ниже.

Ввод орошения в колонну осуществляется в глухой карман верхней тарелки, причем для гашения энергии струи рекомендуется патрубок ввода направить в низ кармана.

Следует отметить, что принятый способ стабилизации гидрогенизата влияет на конструктивное оформление колонны. В зависимости от способа подвода теплоты в колонну в ее конструк​ции появляются некоторые характерные особенности, которые будут рассмотрены на примере колонны с термосифонным рибойлером и колонны с подачей водяного пара.

Колонна стабилизации с термосифонным рибойлером (рис. 3). Для обеспечения стабильной работы термосифонного рибойлера нижняя часть колонны разделена вертикальной перегородкой на две половины: в левой половине жидкость циркулирует через термоси​фонный рибойлер вследствие разности давлений столба жидкости и парожидкостной смеси; в правой поддерживается уровень жидко​сти, обеспечивающий нормальную 10-минутную работу насоса, ко​торый откачивает стабильный продукт.
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	Рисунок 3 – Колонна стабилизации с 

термосифонным рибойлером

1 – корпус, 2 – тарелка, 3 – опора, 4 – люк-лаз, 5 – штуцер для манометра, 6 – штуцер ППК, 

7 – воздушник, 8 – штуцер для уровнемера, 

9 – штуцер для регулятора уровня, 10 – штуцер для термопары, 11 – штуцер подачи пара на пропарку

I – сырье, II – парогазовая смесь, 

III – орошение, IV – поток в рибойлер, V – пары из рибойлера, VI – стабильный продукт 
	Рисунок 4 – Колонна стабилизации с 

подачей водяного пара 

1 – корпус, 2 – тарелка, 3 – опора, 4 – люк-лаз, 5 – штуцер для манометра, 6 – штуцер ППК, 

7 – воздушник, 8 – штуцер для уровнемера, 

9 – штуцер для регулятора уровня, 

10 – штуцер для термопары,

I – сырье, II – парогазовая смесь, 

III – орошение, IV – стабильный продукт, 

V – водяной пар 


Расстояние от уровня жидкости в нижней части колонны до ниж​ней тарелки зависит от диаметра колонны и должно составлять 1-2 м для достижения равномерного распределения по сечению колонны поступающих из рибойлера паров продукта. Из рибойлера парожидкостная смесь вводится под нижнюю тарелку через трубу-распределитель (с нижним кольцевым вырезом длиной на все сечение колонны). Для гашения энергии струи и направления жидкости в левую половину колонны под трубой монти​руют наклонную сегментную перегородку-отражатель.

Пар для пропарки подводится в каждую из половин нижней части колонны. Высотная отметка колонны (высота опорной части) определяется размерами циркуляционной линии и длиной труб в рибойлере.

Колонна стабилизации с подачей водяного пара (рис. 4). Особенности конструкции этой колонны связаны с вводом острого водяного пара в колонну. Коллектор с перфорированными трубами монтируют под нижней тарелкой. Площадь отверстий в трубах со​ставляет около 80-90% площади поперечного сечения труб, а от​верстия для выхода пара располагаются вдоль нижней образующей груб.

Высоту опорной части колонны определяют как сумму допускае​мой положительной высоты всасывания насоса и высоты потери на​пора на линии всасывания. Ошибка в расчете высоты опорной части колонны может, привести к вскипанию части продукта и даже оста​новке горячего насоса.
Абсорберы

Тарельчатый абсорбер используется для очистки водородсодержащего и углеводородного газов от сероводорода. Тарельчатый абсорбер, по сравнению с насадочным, дает возможность работать с меньшим количеством раствора этаноламина и улучшает условия массообмена в результате равномерного распределения потоков газовой и жидкой фаз по сечению аппарата.

Абсорбер для очистки циркуляционного газа представляет собой вертикальный аппарат с барботажными тарелками. На действующих установках гидроочистки для достижения высокой степени очистки газа в аб​сорбере установливаются до 20 барботажных тарелок.

При выборе типа тарелки следует учитывать, что растворы этаноламинов склонны к вспениванию, поэтому не рекомендуется применять барботажные тарелки клапанного типа. 

На рисунке 5 изображен абсорбер для очистки циркуляционного водородсодержащего газа. В зависимости от диаметра аппарата штуцер ввода газа установлен на расстоянии 800 мм от нижней тарелки и 500-1200 мм от верхнего уровня жидкости. Объем жидкости в нижней части аб​сорбера должен обеспечить 10-минутную работу насоса в случае прекращения работы колонны. Нижняя часть аппарата обогрева​ется с помощью наружного змеевика с площадью поверхности 0,5-2,0 м2 в зависимости от диаметра аппарата. Теплоизоляцию монти​руют выше шва днища до максимального уровня жидкости в колонне.

В верхней части аппарата расположен сетчатый отбойник на рас​стоянии не менее 800 мм от средней линии штуцера ввода раствора этаноламина. Сетчатый отбойник представляет собой вязаную сетку (рукав) из проволоки диаметром 0,3 мм (из легированной стали).

В абсорберах низкого давления для уменьшения уноса раствора этаноламина в верхней части аппарата рекомендуется установить глухую тарелку с отверстиями для дренажа. Скапливающийся раствор этаноламина по переточной трубе направляется в нижнюю часть колонны. Над глухой тарелкой монтируют сетчатый отбойник.
Насадочный абсорбер применяют для очистки газов ста​билизации, имеющих давление на входе в аппарат не выше 0,14 МПа. Он представляет собой вертикальный цилиндрический аппарат, заполненный слоями насадки, например кольцами Рашига. С целью равномерного распределения раствора этаноламина над насад​ки устанавливают распределительное устройство, высота слоя насадки не должна превышать 3000 мм. Над слоем насадки укладывают решетку для предотвращения шевеления колец при больших нагрузках по жидкости и газу. Между слоями насадки монтируют распределительное устройство и люк для загрузки насадки. Расстояние между слоями насадки должно соответствовать диаметру аппарата. Насадку выгружают через люк, расположенный рядом с опорной решеткой, на которой размещается насадка. 
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	Рисунок 5 – Тарельчатый абсорбер

1 – корпус, 2 – тарелка, 3 – опора, 4 – змеевик, 5 – сетчатый отбойник, 6 – люк-лаз, 7 – штуцер ППК, 8 – штуцер для подачи инертного газа на продувку, 9 – штуцеры для регулятора уровня, 10 – штуцеры для магнитного указателя

I – ввод газа, II – вывод очищенного газа, 

III – ввод раствора этаноламина, IV – вывод насыщенного раствора этаноламина, V – ввод водяного пара, VI – вывод конденсата
	Рисунок 1 – Десорбер

1 – корпус, 2 – тарелка, 3 – опора, 4 – люк-лаз, 5 – штуцер ППК, 6 – штуцер для термопары, 

7 – штуцер для манометра, 8 – штуцер для уровнемера, 9 – штуцер для регулятора уровня, 10 – штуцер для подачи пара на пропарку, 11 – штуцер для ввода паров из уравнительной емкости

I – насыщенный раствор этаноламина, II – парогазовая смесь, III – орошение, IV – регенерированный раствор этаноламина, V – поток в рибойлер, VI – поток из рибойлера


Достаточно полное удаление сероводорода из газа достигается при использовании в качестве насадки колец Рашига 25х25 мм общей высотой насадки 12 м.
Отгонная колонна (десорбер)
В отгонной колонне (рис. 6) происходит выделение сероводо​рода из насыщенного раствора этаноламина под действием поднимающегося вторичного пара, образующегося в нижней части колонны при кипячении раствора в рибойлере, обогреваемом водяным паром. Применяются отгонные колонны как насадочного, так и тарельчатого типов. Тарельчатые отгонные колонны боле эффективны.

Число тарелок в отгонной колонне принимается на основе экспериментальных данных. Эксплуатация отгонных колонн на установках гидроочистки показала, что низкое содержание остаточных сульфидов в растворе этаноламина получается в колонне с 20 тарелками или с высотой насадки (из колец Рашига 25х25 мм) 12 м.
Насыщенный раствор этаноламина вводится на третью или четвертую тарелку сверху. На верхнюю тарелку подается орошение. Под нижней тарелкой устанавливают глухую тарелку, с которой отбирают жидкость для нагрева в термосифонном вертикальном рибойлере. Парожидкостная смесь из рибойлера поступает под глухую тарелку. Однократная циркуля​ция жидкости через рибойлер предотвращает термическое разложение раствора этаноламина.

Высота юбки колонны определяется гидравлическим сопроти​влением тракта регенерированного раствора от колонны до насоса.
Для заметок
АГТУ                             ЗАКАЗ                                       ТИРАЖ
Рисунок 1 - Схемы материальных потоков установок гидроочистки


1 – блок подогрева, 2 – реакторный блок, 3, 3а – первая и вторая ступень сепарации гидрогенизата, 4 – блок стабилизации гидрогенизата, 5 – блок очистки циркулирующего газа от сероводорода.


Потоки: I – сырье, II – свежий водородсодержащий газ, III – водородсодержащий газ из сепаратора, IV – углеводородный газ, V – стабильный гидрогенизат, VI - сероводород, VII – очищенный циркулирующий водородсодержащий газ, VIII – “отдув”.
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