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Лекции по предмету  "Технология переработки природного газа"

Лекция №1 Вводная лекция.

1. Краткая история развития газовой промышленности в СССР и в России.      Мировые тенденции развития газоперерабатывающей промышленности.

2. Общие сведения об основных месторождениях углеводородных газов  

     (запасы, использование).

1. Краткая история развития газовой промышленности в СССР и в России.   Мировые тенденции развития газоперерабатывающей промышленности.

 
Сравнительно недавно в России еще не сущест​вовало такого понятия, как газовая промышлен​ность. Оно появилось лишь в прошлом веке с началом строительства первых газовых заводов. Бурный рост и значение этой отрасли в эконо​мике страны предопределили открытие и освое​ние месторождений природного газа, добыча которого у нас в стране началась в двадцатых годах нынешнего столетия.
Природа одарила Россию огромными запаса​ми природного газа на Северном Кавказе, в Прикаспии, Приволжье, Западной Сибири. Раз​веданные запасы его исчисляются десятками триллионов, а прогнозные — сотнями триллио​нов кубометров (третья часть мировых запасов).
Газ как топливо или сырье используется практически во всех отраслях промышленности: электроэнергетике, тяжелой и легкой индустрии, химии, а также в сельском хозяйстве и комму​нально-бытовом секторе. С применением газа сегодня выплавляется 93 % чугуна, 49 % марте​новской стали, 71 % проката черной металлур​гии. Более 40 % всего добываемого газа потреб​ляют электростанции. Газифицировано более 27 000 городских и 90 000 сельских населенных пунктов.

     Россия удовлетворяет на 25 % потребности Европы в природном газе (1/3 мирового экс​порта) и может увеличить его поставки при бла​гоприятной конъюнктуре рынка. В настоящее время российский газ поступает через Белоруссию и Украину во многие западно-европейские страны: Германию, Францию, Чехию, Словакию, Австрию, Италию и др.

О выделении из земли горючего газа впервые в России стало известно из дневника тверского купца Афанасия Никитина "Хождение за три моря", который в XV в. по дороге в Индию за​вернул в Сураханы, близ Баку. "А яз пошел к Дербенту, а из Дербента к Баку, где огнь горить неугасимый", — отмечал он.
В Сураханах еще в VI в. до н.э. существовала секта огнепоклонников, построившая на месте хода природного газа монастырь и использо​вавшая "неугасимые огни" в ритуальных обря​дах.
Кемфер Энгельберт (1651 — 1716 гг.), посетив​ший в 1682—1688 гг. Апшеронский полуостров, писал, что местные жители широко используют горючие газы для бытовых и хозяйственных нужд.
Много лет спустя путешественник Гмелин Самуэль Готлиб (1745 — 1774 гг.), приглашенный в 1767 г. в Петербург Академией наук, в сочине​нии "Путешествие по России для исследования трех царств" отмечал, что "огнепоклонники счи​тают сей неугасимый огонь за нечто чрезвычай​ное святое".
В 80-х годах прошлого века, когда Азербайд​жан уже входил в состав России и умерли по​следние монахи, местный фабрикант Кокорев использовал выделяющийся природный газ для обогрева построенных им нефтеперегонных ку​бов и завода по обжигу извести. Это был первый пример фактического применения природного газа в России.
Впервые природный, и попутный газ был использован для отопления жилищ вместо традиционного мазута в Баку ин​женером М.К. Шахназаровым, по инициативе которого было создано самостоятельное управление по сбору попутного газа и газификации заводских поселков. К 1925 г. было газифи​цировано 9 тыс. квартир.
Большой вклад в дело подготовки кадров газовиков внес Г.А. Саркисьянц, который ввел в Азербайджанском нефтя​ном институте преподавание курса "Газовое дело".
Открытия месторождений природного газа в России в то время носили случайный характер. Так, в 1840 г. в районе Ас​трахани при бурении скважины на воду на глубине 112 м вместе с водой стал выделяться газ, к тому же в смеси с се​роводородом. Скважину по этой причине поспешили за​крыть.
Спустя 60 лет, в 1900 г. там же, в Астрахани, во дворе вин​ного склада при бурении водяной скважины на глубине 437 м было обнаружено выделение газа.
В районе Мелитополя газопроявления были обнаружены при бурении водяных скважин. Первый случай газопроявле​ния в с. Георгиевка Бердянского уезда относится к 1887 г. и описан геологом Соколовым в работе "48-й лист десятиверст​ной карты Европейской России". Исследования характера и условий залегания этого месторождения до революции не ве​лись и были начаты только в 1925 г.
О наличии природного газа в Поволжье (вблизи г. Пугаче​ва) стало известно в 1903 г
В 1906 г. саратовский купец Мельников бурил на своем ху​торе у села Дергачи артезианский колодец. От случайной ис​кры скважину охватило пламенем, которое с трудом затуши​ли. Сын Мельникова, студент Рижского политехнического института, отвез пробу газа в Ригу, в институт, где определи​ли, что этот газ являете» метаном. Предприимчивый купец построил на этом месте стекольный и кирпичный заводы, используя газ в качестве дарового топлива.
Стекольный завод "Стеклогаз" продолжал существовать и после революции.

Почти столетие газовое дело в Европе и России развивалось  благодаря производству  искусственного газа.  Плановые поиски природного газа у нас в стране начались только в 20-х годах.  Уже в 1932 году в стране насчитывалось 32 месторождения  природного газа – на Северном Кавказе, в Дагестане, Азербайджане, Средней Азии, Коми АССР. В основном это были небольшие  месторождения  с суммарным  запасом  газа 62 млрд.м3, их них только  в Азербайджане 47 млрд.м3.

Еще в 30-е годы  И.М. губкин  выразил уверенность в том, что  вблизи Саратова и Волгограда имеются большие месторождения природного  газа. Предположения  были верны и уже в 1940-1950 г. г. были открыты крупные месторождения газа в Саратовской и Волгоградской областях. Тогда же были построены и пущенные в эксплуатацию   первые в стане магистральные газопроводы: Саратов- москва  (1946 г.), газопроводы Дашава-Львов, Дашава –Киев, Похвистнево-Куйбышев, Кохтла-Ярве-Ленинград  и ряд других. В 1956 г. открыты уникальные  месторождения  природного газа Газлинское и оренбургское. В этом же году добыча газа возросла до 12 млрд.м3, доля его в топливном   балансе страны увеличилась до 3%.

Темпы развития  газовой промышленности  начиная с 1957 г. значительно выросли. Если в 1956 г. добыча газа составляла 12 млрд.м3, то к 1962 г. она увеличилась до 73 млрд. м3, а к 1965 г. –до 127 млрд. м3. В это время  общая протяженность газопроводов достигала 30 тыс.км., было организовано 16 управлений эксплуатации магистральных газопроводов. В 1956 г. Главгазом СССР был основан ежемесячный производственно-технический журнал "Газовая промыщленнось", который издается по сей день. В 60-е годы были разведаны газоносные площади в  Тюменской области, Коми АССР (Вултымское  газоконденсатное месторождение) и Средней Азии.

К концу 60-х годов объем   добычи газа резко вырос, в составе Мингазпрома было уже около 50 трестов по управлению   газопроводами, 20 газоперерабатывающих заводов,  26 заводов по производству газового оборудования, газовых баллонов и др.  В газодобывающих районах   были организованы   производственные  объединения и управления по добыче газа и газового конденсата, напр:имер "Кубаньгазпром", "Укргазпром", "Ставропольгазпром", "Оренбурггазпролм" и др.  За эти годы добыча газа возросла до 221 млрд. м3.

Доля газа в топливном балансе страны в 1989 г. (38%)  приблизилась  к доли  нефти (39%) и значительно превысила долю угля  (20,4%) и торфа (1,7%).

В 1992 г. было  создано Российское акционерное общество  (РАО) "Газпром".

Российское акционерное общество "Газпром" представляет собой многопрофильный  производственный комплекс, объединяющий в единую систему предприятия по разведке, бурению, добыче, переработке,  транспортировке и поставкам природного газа. На его долю приходится 95% всего добываемого в России газа.

В табл. 1 приведены данные по добыче природного (и попутного) и производству исскуственного газа с 1913 по 1995 г

Таблица 1

	Год

	Объем, млн. м3
	Год

	Объем, млн. м3

	
	добычи
природно-
го газа

	производ-
ства искус-
ственного
газа

	
	добычи
природно-
го газа

	производ-
ства искус-
ственного
газа


	1913
	_

	12

	1963

	89831

	1646


	1928

	304

	26

	1965

	127666

	1661


	1930

	520

	3

	1969

	181120

	1719


	1940

	3219

	172

	1970

	197900

	1634


	1947

	4830

	108

	1975

	289300

	—


	1952

	6383

	988

	1977

	348200

	—


	1955

	8980

	1375

	1979

	406600

	—


	1957

	18583

	1646

	1990

	641000

	—   


	1960

	45303

	1910

	1995

	595000

	—



В почти вековой истории развития отечественной газовой
промышленности были периоды взлета и падения, менялась структура управления и производства. 
Не без оснований газета "Вашингтон пост" в статье под заголовком "Экономический колосс России" (1995 г.) назы​вает газовый гигант "государством в государстве", отмечая при этом, что его влияние в обществе и экономике страны весомо и зримо.

За рубежом крупные месторождения имеются в странах Ближнего востока, Китае, США, Канаде, Франции, Норвегии и др. В основном это безсернистые или малосернистые месторождения. 

2. Общие сведения об основных месторождениях углеводородных газов  

(запасы, использование).

Наиболее крупными месторождениями  природного газа в России и странах СНГ являются газовые и газоконденсатные месторождения Западной Сибири, Заполярья, Оренбургской и Астраханской областей, Украины, Туркмении и Узбекистана (МубарекГПЗ).

Мубарекский ГПЗ (МГПЗ), введенный в эксплуатацию в 1972 г., расположен на теории Кашкадарьинской области и предназначен для очистки высокосернистых и малосернистых газов от сероводорода и углекислоты, отбензинивания и осушки газа, получения газовой серы, конденсата и сухого газа [24].  Серьевой базой (МГПЗ) стал газ  месторождений Уртабулак, Денгизкуль-Хаузак, Саментепе, Кандым -высоко сернистый газ, и малосернистый газ месторождений Култак-Завердинской группы. 

Выработка серы началась в 1974 г. с поступлением высокосернистого газа с месторождения Уртабулак, а с 1981 г.  также с месторождения Дэнгизкуль. Содержание сероводорода в газе этих месторождений находится на уровне 4.5-5,5 %, углекислого газа – до 5%. Кислые газы этих месторождений содержат более 50% сероводорода и перерабатываются в серу по обычной технологии процесса Клауса.  на Мубарекском ГПЗ эксплуатировались, на то время,  наиболее крупные установки по очистке газов от Н2S и СО2 с водными растворами МЭА. В настоящее время на этих установках раствор МЭА заменен раствором ДЭА. Однако большой опыт эксплуа​тации этих установок делает целесообразным процесс очистки газа водным раствором МЭА описать на примере Мубарекского ГПЗ.  

Крупным  газоконденсатным месторождением является  Оренбурский.  В структуре Оренбурского газохимического комплекса  имеется   Оренбурский  газоперерабатывающий завод (ОГПЗ) и Оренбургский гелиевый завод (ОГЗ). ОГПЗ вводился в эксплуатацию  трема  очередями: I очередь  - в 1974 г., II очередь  - в 1975 г.,  III очередь  - в 1979 г. (проект фирмы ТЕКНИП), проектной производительностью по 15 млрд. м3 газа каждая. Основными целевыми продуктами ОГПЗ являются: очищенный газ, стабильный конденсат, сжиженные газы и сера. Несмотря на  уменьшение добычи  и переработки газа, ОГПЗ   является одним из основных  газоперерабатывающих заводов. 

Вторым крупным месторождением газа является  Астраханское месторождение. Первоначально Астраханский  ГПЗ был построен  для получения газовой серы. В данный момент на первый план переработки природного газа здесь выходит углубленная переработка газового конденсата с целью увеличения выхода нефтепродуктов. 

Основные физико-химические характеристики природных газов по  основным газовым и газоконденсатным месторождениям приведен в табл.2. Как видно из табл. 2, природные газы характеризуются высоким содержанием метана (67,0-99,0% об.), а содержание тяжелых углеводородов (( С5+) невелико (от полного отсутствия до 6,0% об.). Большинство газов содержит 1-5% об. неуглеводородных компонентов: азота, диоксида углерода, сероводорода, серооксида углерода, сероуглерода и др. Газы трех крупных газоконденсатных месторождений - Оренбургского,  Карачаганакского и Астраханского - содержат большое количество сероводорода (от 1,7 до 14,0% об.) и поэтому целевое назначение переработки этих газов - производство элементной серы.

Газ многих месторождений выносит газовый конденсат, содержащий углеводороды от С5Н12 до С20Н42  в количестве  5 -  400 г/м3 газа. Основные физико-химические характеристики газовых конденсатов некоторых газоконденсатных месторождений приведены в табл. 3. Из данных табл.3 видно, что газовые конденсаты выкипают в интервале температур от 25 до 3600С и выше, при этом некоторые конденсаты имеют более высокую температуру начала кипения (103-2100С), а другие - более низкую температуру конца кипения (197-2340С).

Конденсаты разных месторождений сильно различаются по групповому химическому составу и содержанию серы. По содержанию серы резко выделяются конденсаты Оренбургского (1,18% масс.), Астраханского (1,37% масс.) и Карачаганакского (0,8% масс.) месторождений.

Газовые конденсаты являются существенным ресурсом углеводородного сырья. Их суммарная добыча сейчас достигает 25-28 млн.т/год, что в среднем по России составляет примерно 40 г на 1 м3 добываемого газа.

 Таблица 2 -Состав природных газов некоторых газовых и газоконденсатных месторождений

	Месторождения
	Содержание компонентов
	Плот-ность  кг/м3
	Выход конденса-та, г/м3
	Содержа-ние в газе С3Нg+,

	 
	СН4
	С2Н4
	С3Н8
	( С4Н10
	( С5Н12+
	N2
	H2S
	CO2
	
	
	г/м3

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9
	10
	11
	12

	Уренгойское, Зап.Сибири
	97,88
	0,82
	-
	-
	-
	1,09
	-
	0,21
	0,724
	-
	-

	Уренгойское, то же
	85,31
	5,81
	5,31
	2,05
	0,18
	0,90
	-
	0,44
	0,870
	200-250
	168

	Медвежье,   -//-         
	98,56
	0,17
	0,01
	0,01
	0,02
	1,00
	-
	0,22
	0,724
	5-10
	1

	Мессояхское,       -//-      
	99,00
	0,05
	0,01
	-
	-
	0,40
	-
	0,50
	0,738
	-
	-

	Оренбургское, Оренбургская область
	84,10
	4,80
	1,70
	0,80
	1,50
	4,80
	1,7
	0,60
	0,862
	75-100
	91

	Покровское, то же
	66,99
	5,20
	1,97
	2,60
	-
	22,94
	0,2
	0,10
	0,952
	-
	106

	Вуктыльское, Республика Коми
	84,50
	7,40
	2,00
	0,60
	0,30
	5,10
	-
	0,10
	0,838
	350-400
	74

	Астраханское, Астраханская обл.
	52,79
	2,12
	0,82
	0,54
	4,00
	0,40
	13,96

	25,37
	-
	260-270
	159

	Карачаганакское
	75,30
	5,50
	2,60
	1,40
	6,00
	0,70
	4,0
	2,5
	-
	-
	-

	Газлинское, Узбекистан
	94,60
	2,06
	0,27
	0,32
	0,21
	2,30
	0,07
	0,16
	0,755
	15-20
	18

	Шатлыкское, Туркменистан
	95,05
	1,63
	0,20
	0,07
	0,07
	1,75
	-
	1,20
	0,759
	20-25
	7

	Шебелиновское, Украина
	92,95
	3,85
	1,05
	0,10
	0,21
	1,50
	-
	0,09
	0,782
	10-15
	30



Таблица 3 – Показатели качества газовых конденсатов некоторых месторождений

	Месторождение
	Плотность

при 200С,
	Содержан.  серы,
	Фракционный состав, 0С
	Групповой химический состав* , % масс.

	
	кг/м3
	% масс.
	н.к.
	10% об.
	50% об.
	90% об.
	к.к.
	АрУ
	НфУ
	ПрУ

	Уренгойское (БУ14),

Зап.Сибирь
	746
	0,01
	30
	75
	141
	290
	360
	1-10
	20-60
	25-60

	Оренбургское
	715
	1,18
	25
	43
	95
	190
	197
	46
	25
	59

	Вуктыльское (Республика Коми)
	750
	0,04
	47
	68
	141
	303
	344
	15
	25
	60

	Астраханское
	806
	1,37
	58
	98
	183
	320
	>360
	34
	-
	-

	Карачаганакское
	772
	0,80
	40
	97
	195
	345
	>360
	18
	21
	61

	Газлинское, Узбекистан
	773
	0,03
	56
	94
	132
	202
	234
	22
	28
	50

	Шатлыкское, Туркменистан
	780
	0,02
	103
	131
	207
	290
	322
	-
	-
	-

	Шебелиновское, Украина
	-
	-
	44
	81
	128
	245
	289
	15
	34
	51

	Соленинское, Зап.Сибирь
	758
	0,01
	60
	85
	120
	206
	285
	-
	-
	-

	Медвежье, то же
	-
	-
	210
	233
	254
	296
	360
	-
	-
	-


 Установленные мощности заводов по переработке газа и газового конденсата имеют производственный потенциал, позволяющий переработать около 48,2 млрд.м3 природного газа, стабилизировать 21 млн.т конденсата и нефти в год. В ассортименте выпускаемой продукции Астраханского и Оренбургского заводов значительное место занимает газовая сера (жидкая, комовая, гранулированная, молотая), являющаяся попутным продуктом процессов очистки сероводородсодержащего газа и конденсата. Оренбургский газоперерабатывающий завод (ГПЗ) является крупнейшим в мире предприятием по переработке сероводородсодержащего газа и единственным производителем смеси природных меркаптанов - одоранта, извлекаемого из углеводородного конденсата. Входящий в структуру Газпрома Сосногорский газоперерабатывающий завод является единственным в России производителем технического углерода (канальной сажи), применяемой в полиграфической промышленности.Как единый перерабатывающий комплекс в Западной Сибири, сырьевой базой для которого служат газоконденсатные месторождения Надым-Пур-Тазовского района, сооружаются Уренгойский завод деэтанизации конденсата и Сургутский завод стабилизации конденсата с получением моторных топлив и сжиженных газов. 

По имеющейся ресурсной базе Газпром значительно опережает любую нефтяную и газовую компанию мира. По имеющимся оценкам ОАО "Газпром" обладает 20% разведанных запасов газа в мире. Сырьевая база характеризуется высокой степенью концентрации запасов газа - около 80% сосредоточено в Западной Сибири. По состоянию на 1 января 2001 года ОАО "Газпром" и его предприятия имели 157 лицензий на право разработки углеводородного сырья. 

Геологоразведка Восполнение и расширение минерально-сырьевой базы - необходимое условие устойчивого развития любой нефтегазовой компании. Предприятия ОАО "Газпром" ведут разведку и разработку месторождений углеводородов в Западной Сибири, в Тимано-Печорской, Волго-Уральской, Прикаспийской нефтегазоносных провинциях, на Северном Кавказе и шельфах северных морей. В 1999 году предприятиями Газпрома открыты месторождения: нефтегазокондексатное Песчаное в Оренбургской области, газоконденсатное Восточно-Прибрежное в Краснодарском крае и нефтяное Южно-Долгинское на шельфе Печорского моря. На Ямбургском месторождении открыты залежи нефти в ачимовских и юрских отложениях. В Республике Коми на Югид-Соплесском месторождении открыты залежи нефти, а на Западно-Печерогородском - залежи газа. На прибрежном месторождении в Краснодарском крае открыты новые газоконденсатные залежи. 

Особое место в деятельности Газпрома занимает освоение шельфа России. Основные объемы прироста запасов и добычи углеводородов в России в начале XXI века связаны с освоением российского шельфа, площадь которого составляет около 3,9 млн.кв.км. На современном этапе наиболее перспективны для разработки недра арктических морей, и в частности, Обской и Тазовских губ. В этом регионе выявлено 60 нефтегазоносных структур и открыто 12 месторождений. Газпром имеет поисковые лицензии на 8 площадей. В соответствии с полученными ОАО "Газпром" лицензиями, основной объем геологоразведочных работ на шельфе сосредоточен в акватории Печорского моря. На месторождении Варандей-море на площади 304 кв. км проводились сейсморазведочные работы по методике 3D. На Дагестанском шельфе в 10-мильной зоне Каспийского моря по методике 2D осуществлена сейсморазведка в объеме 3063 пог. км.  Наиболее перспективными месторождениями арктического шельфа являются Штокмановское и Приразломное. Большой приток газа должны дать также проекты, реализация которых началась на сахалинском шельфе: "Сахалин-1", "Сахалин-2", "Сахалин-3".

Лекции по предмету  "Технология переработки природного газа"

Лекция №2  Сырье и продукция газоперерабатывающих заводов
1. Основные физико-химические характеристики сырья

1.1. Природные газы

1.2. Газовые конденсаты

2. Классификация продукции газоперерабатывающих заводов

3. требования  к качеству товарных продуктов

3.1. Товарный природный газ

3.2. Широкая фракция легких углеводородов

3.3. Сжиженные углеводородные газы

3.4. Стабильный газовый конденсат

3.5.Продукты переработки газового конденсата

3.6. Газовая сера

3.7. Одорант

1. Основные физико-химические характеристики сырья

Сырьем газоперерабатывающих заводов является пластовая смесь газовых и газоконденсатных месторождений, состоящая в общем виде из природного газа, газового конденсата и пластовой воды. Назначение  газоперерабатывающих заводов - это разделение пластовой смеси с последующей переработкой газа и конденсата с применением абсорбционных, адсорбционных, хемосорбционных, конденсационных и других процессов.

1.1. Природные газы

Основные физико-химические характеристики природных газов по  основным газовым и газоконденсатным месторождениям приведен в таблице [смотри табл. 2 лекц.1]. Как видно из табл., природные газы характеризуются высоким содержанием метана (67,0-99,0% об.), а содержание тяжелых углеводородов (( С5+) невелико (от полного отсутствия до 6,0% об.). Большинство газов содержит 1-5% об. неуглеводородных компонентов: азота, диоксида углерода, сероводорода, серооксида углерода, сероуглерода и др. Газы трех крупных газоконденсатных месторождений - Оренбургского,  Карачаганакского и Астраханского - содержат большое количество сероводорода (от 1,7 до 27
,0% об.) и поэтому целевое назначение переработки этих газов - производство элементной серы.

 1.2. Газовые конденсаты

Газ многих месторождений выносит газовый конденсат, содержащий углеводороды от С5Н12 до С20Н42  в количестве  5 -  400 г/м3 газа. Основные физико-химические характеристики газовых конденсатов некоторых газоконденсатных месторождений приведены в таблице [смотри табл. 3 лекц.1]. Из данных табл. видно, что газовые конденсаты выкипают в интервале температур от 25 до 3600С и выше, при этом некоторые конденсаты имеют более высокую температуру начала кипения (103-2100С), а другие - более низкую температуру конца кипения (197-2340С).

Конденсаты разных месторождений сильно различаются по групповому химическому составу и содержанию серы. По содержанию серы резко выделяются конденсаты Оренбургского (1,18% масс.), Астраханского (1,37% масс.) и Карачаганакского (0,8% масс.) месторождений.

Газовые конденсаты являются существенным ресурсом углеводородного сырья. Их суммарная добыча сейчас достигает 25-28 млн.т/год, что в среднем по России составляет примерно 40 г на 1 м3 добываемого газа.

2. Классификация продукции газоперерабатывающих заводов

Продукция, вырабатываемая на газоперерабатывающих заводах (ГПЗ) и газопромысловых установках (ГПУ), условно подразделяется на пять групп.

В первую группу входят газовые смеси, используемые как топливо. В этих газовых смесях основным компонентом является метан. В качестве других компонентов в состав смесей входят другие углеводороды, диоксид углерода, азот, сернистые соединения, суммарное содержание которых  достигает нескольких процентов. Содержание сернистых соединений в газовых топливных смесях  регламентируется, а содержание углеводородов - нет.

Вторая группа включает в себя газообразные технические чистые углеводороды (этан, пропан, бутаны) и гелий, а также смеси газовых компонентов определенного состава.

Третья группа состоит из углеводородов, относящихся ко второй группе, но в сжиженном виде, жидкого гелия и широкой фракции легких углеводородов (ШФЛУ). Общим признаком этой группы является то, что в жидком состоянии при 200С эти газы находятся при определенном избыточном давлении.

В четвертую группу входят продукты, находящиеся в нормальных условиях в жидком состоянии,  такие как газовый конденсат и продукты его переработки.

К пятой группе относятся твердые продукты переработки природного газа - технический углерод и газовая сера.

Все продукты, входящие в состав вышеперечисленных групп, отличаются углеводородным составом, содержанием в них воды, механических примесей, диоксида углерода и сернистых соединений, температурами кипения и застывания и др.

3. Требования к качеству товарных продуктов

3.1. Товарный газ

В настоящее время товарные газы, подаваемые в магистральные газопроводы, должны отвечать требованиям ОСТ 51.40, основные из которых приведены в табл. 1.

При установлении показателей качества газов за основу взяты следующие условия:

- газ при транспортировании не должен вызывать коррозию трубопроводов, арматуры, приборов и др. (содержание механических примесей, сероводорода,  тиоловый (меркаптановой серы и кислорода);

- качество газа должно обеспечивать то транспортирование в однофазном газообразном состоянии (точки росы газа по  влаге и углеводородам);

- товарный газ не должен вызывать осложнений у потребителя при его использовании.

Таблица 1 - Требования к качеству товарного природного газа,  подаваемого в газопроводы

	
	Климатический район* 

	Показатель
	умеренный
	холодный

	
	л
	з
	л
	з

	Точка росы,0С, не выше:
	
	
	
	

	по влаге
	0
	-5
	-10
	-20

	по углеводородам
	0
	0
	-5
	-10

	Содержание кислорода, % об., не >
	1,0
	1,0
	1,0
	1,0

	Содержание,г/м3, не >:
	
	
	
	

	сероводорода
	0,02
	0,02
	0,02
	0,02

	серы тиоловой
	0,036
	0,036
	0,036
	0,036

	механических примесей
	0,003
	0,003
	0,003
	0,003


3.2. Широкая фракция легких углеводородов

Широкая фракция легких углеводородов (ШФЛУ), выделяемое из природных газов в процессе их переработки, является исходным продуктом для получения сжиженного газа и газового бензина (углеводороды С5+). Нормами установлены три марки ШФЛУ (А,Б,В), показатели качества которых приведены в табл. 2.

Таблица 2 - Технические требования на ШФЛУ

	Параметры 
	Марка

	
	А
	Б
	В

	Углеводородный состав, % масс.
	
	
	

	С1 + С2, не более
	3
	5
	-

	С3, не менее
	15
	-
	-

	С4+С5, не менее
	45
	40
	35

	С6+ высшие , не более
	11
	25
	50

	Содержание сернистых соединений в пересчете на серу, % не более

   в т.ч. сероводорода, не более
	0,003
	0,003
	0,003

	Содержание взвешенной воды
	Отсутствие

	Содержание щелочи
	Отсутствие

	Внешний вид
	Бесцветная прозрачная жидкость


Содержание в  ШФЛУ легких углеводородов - метана и этана - устанавливают исходя из необходимости ограничить ее давление насыщенных паров, что связано с условиями ее транспортирования и хранения (предупреждение образования газовых пробок и уменьшение потерь от испарения).

3.3. Сжиженные газы

Сжиженные газы, вырабатываемые из ШФЛУ для коммунально-бытового потребления, различаются по трем маркам: СПБТЗ - смесь пропан-бутановая техническая зимняя, СПБТЛ - то же, летняя, БТ - бутан технический. Показатели качества сжиженных газов приведены в табл. 3.

Концентрация метана, этана и этилена установлена таким образом, чтобы свести к минимуму потери сжиженного газа при хранении и транспорте. Содержание ( С5+ установлено с точки зрения полного испарения сжиженного газа, как топлива без его жидкого остатка в бытовых баллонах.

Таблица 3. Требования на газы углеводородные сжиженные топливные 

различных марок для коммунально-бытового потребления

	Показатели
	СПБТЗ
	СПБТЛ
	БТ

	Массовая доля компонентов, %
	
	
	

	метан+этан+этилен, не более
	4
	6
	6

	пропан+пропилен, не менее
	75
	Не нормируется

	бутаны+бутилен, не менее
	Не норм.
	-
	60

	не более
	-
	60
	-

	Жидкий остаток (в том числе углеводороды С5 и высшие) при 200С, % об., не более
	
	
	

	Давление насыщенных паров (избыточное), МПа:
	
	
	

	при 450С, не более
	1,6
	1,6
	1,6

	при -200С, не менее
	0,16
	-
	-

	Массовая доля, %, не более
	
	
	

	сероводород и тиоловая сера
	0,015
	0,015
	0,015

	в т.ч. сероводород
	0,003
	0,003
	0,003

	Содержание свободной воды и щелочи
	Отсутствие


3.4. Стабильный газовый конденсат

Физико-химические характеристики конденсатов определяют их товарные свойства.

Для оценки возможности получения из конденсатов отдельных марок моторных топлив установлена их единая технологическая классификация по отраслевому стандарту ОСТ 51.56. Согласно этой классификации конденсаты анализируются по следующим показателям: давление насыщенных паров, содержание серы, фракционный состав, содержание ароматических углеводородов и парафинов, температура застывания.

По содержанию общей серы конденсаты подразделяют на три класса:

I - бессернистые и малосернистые с массовой долей общей серы не более 0,05%. Эти конденсаты  не нуждаются в очистке от сернистых соединений;

II - сернистые с содержанием общей серы от 0,05 до 0,8%. Необходимость очистки конденсатов этого класса и его дистиллятных фракций в каждом конкретном случае решается в зависимости от исходных требований;

III - высокосернистые с содержанием общей серы выше 0,80%. Включение узла очистки от сернистых соединений в схемы переработки этих конденсатов обязательно.

По массовой доле ароматических углеводородов в газовых конденсатах они разделяются на три типа: А1, А2 и А3. К типам А1, А2 и А3  относятся конденсаты, содержащие более 20, 15-20 и менее 15% ароматических углеводородов соответственно.

По содержанию алкановых углеводородов нормального ряда во фракции с началом кипения выше 2000С и возможности получения топлива для реактивных двигателей, зимних  дизельных видов топлива и жидких парафинов газовые конденсаты разделяются на четыре вида - Н1, Н2 , Н3 и Н4:

Н1 - высокопарафинистые, во фракции которых с температурой кипения 200-3200 содержание комплексообразующих составляет не менее 25% (масс.). Из этих конденсатов можно получить жидкие н-алканы и реактивное и дизельное топливо с использованием процесса депарафинизации:

Н2 - парафинистые, во фракции 200-3200С содержится 18-25% (масс.) комплексообразующих;

Н3 - малопарафинистые, содержание комплексообразующих во фракции 200-3200С - 12-18% (масс.);

Н4 - беспарафинистые, содержание в дизельной фракции комплексообразующих - менее 12% (масс.).

По фракционному составу конденсаты подразделены на три группы - Ф1, Ф2 и Ф3 :

Ф1 - конденсаты облегченного фракционного состава, содержащие бензиновые фракции не менее 80% (масс.), выкипающие не выше 2500С;

Ф2 - конденсаты промежуточного фракционного состава, выкипающие в пределах температур 250-3200С;

Ф3 - конденсаты выкипающие выше 3200С.

Таким образом, для газового конденсата устанавливается шифр технологической характеристики, по которому определяется целесообразное направление его переработки.

Газовый конденсат, выделенный из пластовой смеси, подлежит стабилизации с целью снижения его давления насыщенных паров и уменьшения потерь при транспорте, хранении и дальнейшей переработке. Требования к стабильному газовому конденсату изложены в табл. 4.

Таблица 4. - Требования к стабильному газовому конденсату

	Показатели
	Норма для групп

	
	I
	II

	Давление насыщенных паров не более, Па:
	
	

	зимний период
	93325
	93325

	летний период
	66661
	93325

	Содержание воды не более, %
	0,1
	0,5

	Содержание механических примесей, не более, %
	0,005
	0,05

	Концентрация хлористых солей не более, мг/л
	10
	Не нормируется

	Массовая  доля общей серы, %
	Не  нормируется, определение по требованию потребителя

	Плотность при 200С, г/см3
	Не нормируется, определение обязательно


Примечания: 1. Летний период - с 1 апреля по 30 сентября; зимний период - с 1 октября по 31 марта; 2. Группа I - для установок стабилизации; группа II - для промыслов.

3.5. Продукты переработки газового конденсата

Основными продуктами переработки  стабильных газовых конденсатов являются автомобильные бензины различных марок, дизельные топлива и котельные топлива (при переработке конденсатов, содержащих фракции, выкипающие выше 3500С).

Автомобильные бензины и дизельные топлива из газовых конденсатов не отличаются по своим эксплуатационным свойствам от аналогичных бензинов и дизельных топлив, полученных из нефти. Требования к показателям качества двух наиболее употребительных марок бензинов приведены в табл.5., а дизельных топлив - в табл. 6.

Таблица 5 - Показатели качества автомобильных бензинов

	
	Марки

	Показатель
	А-76
	Аи-93

	
	лето
	зима
	лето
	зима

	Октановое число, не менее:
	
	
	
	

	моторным методом
	76
	76
	85
	85

	исследовательским методом
	-
	-
	93
	93

	Содержание свинца, г/л
	0,24
	0,24
	0,5
	0,5

	Фракционный состав, 0С:
	
	
	
	

	начало кипения, не ниже
	35
	-
	35
	-

	10% об. выкипает, не выше
	70
	55
	70
	55

	 50% об.             -"-
	115
	100
	115
	100

	 90% об.             -"-
	180
	160
	180
	160

	конец кипения
	195
	185
	195
	185

	Давление насыщенного пара, МПа, не менее
	66,7
	66,7-93
	66,7
	66,7-93

	Кислотность, мг КОН/100 л, не более
	3
	3
	3
	3

	Содержание смол, мг/100 мл, не более
	5
	5
	5
	5

	Содержание  серы, % масс., не более
	0,1
	0,1
	0,1
	0,1

	Теплота сгорания, МДж/кг, не менее
	-
	-
	-
	-


Таблица 6 - Показатели качества дизельных топлив

	
	Для быстроходных ДВС

(марки)
	Для тихоходных ДВС(марки)

	
	Л
	З
	А
	РФС
	ДТ
	ДМ

	Цетановое число, не ниже
	45
	45
	45
	45
	-
	-

	Плотность 

, не более
	0,860
	0,840
	0,830
	-
	0,930
	0,970

	Фракционный состав:
	
	
	
	
	
	

	50% (об.) выкипает,0С,не ниже
	280
	280
	255
	290
	-
	-

	96% (об.)               -"-
	360
	340
	330
	360*
	-
	-

	Продолжение таблицы 6

	Температура, 0С:
	
	
	
	
	
	

	помутнения, не выше
	-5
	-25
	-
	+5
	-
	-

	застывания, не выше
	-10
	-35
	-55
	0
	-5
	+10

	вспышки, не ниже
	40
	35
	30
	40
	65
	85

	Вязкость при 200С (при 500С ДТ, ДМ), мм2/с
	3-6
	1,8-5
	1,5-4
	3-6,5
	36
	150

	Содержание смол, мг/100 мл, не более
	40
	30
	30
	-
	-
	-

	Коксуемость, % не более
	-
	-
	-
	-
	3
	10

	Коэффициент фильтруемости, не более
	3
	3
	3
	3
	-
	-


Из газовых конденсатов вырабатывают котельные топлива общего назначения (топочные мазуты) четырех марок - легкие (флотские) - Ф-5 и Ф-12, средние - М-40 и тяжелое - М-100. Требования к качеству котельных топлив приведены в табл. 7.

Таблица 7 -  Показатели качества котельных топлив

	Показатель
	Ф-5
	Ф-12
	М-40
	М-100

	Вязкость (ВУ), не более:
	
	
	
	

	     ВУ50
	5
	12
	-
	-

	     ВУ80
	-
	-
	8
	16

	Содержание серы, % масс., не более:
	
	
	
	

	     малосернистое топливо
	-
	0,6
	0,5
	0,5

	     сернистое топливо
	2
	-
	2,0
	2,0

	     высокосернистое топливо
	-
	-
	3,5
	3,5

	Коксуемость, %, не более
	6
	6
	-
	-

	Температура, 0С:
	
	
	
	

	     застывания, не выше
	-5
	-8
	10
	25

	     вспышки * 
	80(зт)
	90(зт)
	90(от)
	110(от)

	Зольность, % масс., не более
	0,05
	0,10
	0,12
	0,14

	Содержание воды**, не более 
	0,3
	0,3
	1,5
	1,5


3.6. Газовая сера

Техническая (газовая) сера  является одним из основных продуктов некоторых газохимических производств, например, на Астраханском ГПЗ. Помимо газовой серы, производимой  из природных, попутных и коксовых газов, бывает природная сера, получаемая из самородных серных руд. Основные требования к качеству природной и газовой серы проведены в табл. 1.10, а в табл. 1.11 приведен гранулометрический состав серы, поставляемой потребителям в комовом, гранулированном и молотом виде.

Таблица 8 - Технические требования на серу

	Показатель
	Норма для серы

	
	природная, сорт
	газовая, сорт

	
	9995
	9990
	9950
	9920
	9998
	9985
	9900

	Содержание:
	
	
	
	
	
	
	

	   серы, %, не менее
	99,95
	99,90
	99,50
	99,20
	99,98
	99,85
	99,00

	золы, в том числе железа, марганца и меди,  %, не более
	0,03
	0,05
	0,2
	0,4
	0,008
	0,1
	0,4

	кислот в пересчете на серную кислоту, %, не более
	0,002
	0,004
	0,01
	0,02
	0,0015
	0,005
	0,02

	органических веществ, %, не более
	0,03
	0,06
	0,25
	0,5
	0,001
	0,10
	0,50

	мышьяка,%, не более
	0,0000
	0,0000
	0,000
	0,003
	0,0000
	0,01
	0,05

	селена,%, не более
	0,0000
	0,0000
	0,000
	0,04
	Не нормируется

	железа,%, не более
	0,02
	0,02
	0,02
	Не нормируется

	марганца, %, не более
	0,001
	0,001
	0,001
	Не нормируется

	меди, %, не более
	0,001
	0,001
	0,001
	Не нормируется

	влаги, %, не более*
	0,1
	0,2
	1,0
	1,0
	0,02
	0,2
	0,5

	механических загрязнений (бумага, песок, дерево)
	Не допускается


Таблица  9 -Гранулометрический состав комовой, гранулированной 

и молотой серы 1-4 классов

	Показатель
	Норма для серы видов

	
	комо-

вая
	гранулированная
	молотая

	
	
	1 кл.
	2 кл.
	1 кл.
	2 кл.
	3 кл.
	4 кл.

	Остаток на сите*,%, не более 
	
	
	
	
	
	
	

	0,14 мм
	-
	-
	-
	Отс.
	0,1
	3,0
	4,0

	0,07 мм
	-
	-
	-
	3,0
	3,5
	4,0
	Не орм.

	Класс зерен размером**,%, не менее: 
	
	
	
	
	
	
	

	0,5-3,2 мм
	-
	90
	Не норм.
	-
	-
	-
	-

	0,5-7,0 мм
	-
	-
	90
	-
	-
	-
	-

	Прохождение через сито размером200 мм, %, не менее
	95
	-
	-
	-
	-
	-
	-


3.7. Одорант

Для  одорирования газа используют тиолы (меркаптаны). Ранее в качестве одоранта газа применяли этантиол концентрацией не менее 99,5% масс., который получали синтетическим путем. В настоящее время на Оренбургском ГПЗ производят одорант путем выделения смеси тиолов из газового конденсата. Состав этого одоранта следующий (% масс.): этантиол - 33; 2-пропантиол-42; 2-метил-2-пропантиол-1,0; 1-пропантиол -10,0; 2-бутандиол - 14,0.

Использование указанной смеси в качестве одоранта по сравнению с чистым этантиолом имеет следующие преимущества:

повышается степень  использования ресурсов тиолов в сырье;

ввиду низкой относительной активности других тиолов (кроме С2Н5SН),  входящих в состав одоранта, его действие  сохраняется длительное время.

Лекции по предмету  "Технология переработки природного газа"

Лекция №3

1. Классификация природных газов. 

2. Химический состав природных газов

2.1.неуглеводородные компоненты природного газа как ценное сырье химической промышленности.

3. Состав газовых конденсатов.

4. Попутные газы

5. типовые поточные схемы переработки природных газов и конденсатов.

1. Классификация природных газов и газоконденсатов 

 углеводородные газы подразделяются на первичные и вторичные (см. рис. 1.). Первичные  газы это природные углеводородные газы и попутные газы 

Рис.1 Классификация  углеводородных газов

К природным углеводородным газам (УГ)  относят легкие по составу  газы чисто газовых месторождений, а также газы газоконденсатных месторождений, которые выносят на поверхность  в сконденсированном виде в небольших количествах   более тяжелые углеводороды (конденсаты), кипящие до 200-300°С. 

Попутные углеводородные газы – это газы, добываемые вместе с  нефтью на нефтяных месторождениях. 

Вторичные УГ в основном легкие углеводороды, образовавшиеся при переработке нефти за счет термокаталитических превращений природных углеводородов нефти. Эти газы  состоят их  углеводородов от метана  до пентана.  Вторичные углеводородные газы в свою очередь подразделяются на  предельные (насыщенные) и непредельные (ненасыщенные) углеводородные газы.

Предельные (насыщенные) УГ – это газы, содержащие только углеводороды, образующиеся при первичной дистилляции нефти (как результат десорбции остатков  растворенного в нефти попутного газа и в каталитических процессах, протекающих в атмосфере избытка водорода – это гидрокрекинг, гидроочистка, изомеризация, каталитический риформинг.

Непредельные УГ (ненасыщенные)  - это газы, содержащие олефиновые углеводороды, которые образуются в деструктивных процессах с недостатком водорода, таких как каталитический крекинг, термический крекинг, коксование, пиролиз. 

2. Химический состав природных газов

Основным компонентом природного и нефтяного газа является метан, содержание которого   достигает 85-99% об. и соответственно   такие газы характеризуются высокой теплотой сгорания. 

Содержание  тяжелых углеводородов ((С5+) невелико – 0,02-0,20 %об. и лишь в отдельных случаях достигает 1,5-4,0 % об. 

Свойства УГ определяются свойствами отдельных компонентов, входящих в его состав.

Так метан при обычных условиях (атмосферное давление, температура 20°С) ведет себя как реальный газ. Этан находится на границе состояния газ-пар. Пропан и бутаны  при обычных условиях находятся в парообразном состоянии, так как их  критические параметры высокие.

Углеводороды, начиная с изопентана и выше, при обычных условиях (0,1 МПа и 0°С) находятся в жидком состоянии.

  Основные показатели  легких углеводородных компонентов природного газа приведены в табл. 1. 

Таблица 1

	Показатели
	метан
	Этан
	Пропан
	и-бутан
	н-бутан
	и-пентан
	н-пента
	гексан

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9

	Химическая формула
	СН4
	С2Н6
	С3Н8
	С4Н10
	нС4Н10
	изо-С5Н12
	н-С5Н12
	С6Н14

	Молекулярная масса
	16,04
	30,07
	44,09
	58,12
	58,12
	72,15
	72,15
	86,18

	Газовая постоянная, кгм/(кг°С)
	52,95
	28,19
	19,23
	14,95
	14,95
	11,75
	11,75
	9,84

	Температура при 0,1 МПа, °С:
	
	
	
	
	
	
	

	                плавления
	-182,5
	-172,5
	-187,5
	-145,5
	-135,0
	-160,6
	-129,7
	-95,5

	                кипения
	-161,3
	-88,6
	-42,2
	-10,1
	-0,5
	+28,0
	+36,2
	+69,0

	Критические параметры:
	
	
	
	
	
	
	
	

	температура Ткр., К
	190,5
	305,4
	369,8
	408,1
	425,2
	460,4
	469,7
	507,4

	давление ркр., МПа
	4,88
	5,07
	4,42
	3,80
	3,95
	3,51
	3,50
	3,13

	плотность, кг/м3
	162
	210
	225,5
	232,5
	225,2
	-
	232
	-

	объем, м3/кг
	0,0062
	0,0047
	0,00443
	0,0043
	0,0044
	-
	0,0043
	-

	Плотность при 0,1 МПа и 0°С, кг/м3
	0,717
	1,344
	1,967
	2,60
	2,60
	3,22
	3,22
	3,88

	Удельный объем при 0,1 МПа и 0°С, кг/м3
	416
	546
	585
	582 (при °С)
	600
	625
	637
	664


Основные  показатели тяжелых углеводородных компонентов  природных газов  приведены в табл. 2.

Таблица 2

	Показатели
	и-гептан
	и-октан
	и-нонан
	и-декан
	Парафиновые
	Ароматические

	
	
	
	
	
	циклопентан
	циклогексан
	циклопентан
	бензол
	толуол

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9
	10

	Химическая

формула
	н-С7Н16
	н-С8Н18
	н-С9Н20
	н-С10Н22
	С5Н10
	С6Н22
	С7Н12
	С6Н8
	С7Н8

	Молекулярная масса
	100,2
	114,22
	128,25
	124,3
	70,1
	84,16
	98,2
	78,11
	92,13

	Температура при 0,1 МПа, °С:
	
	
	
	
	
	
	
	

	плавления
	-90,8
	-56,8
	-53,7
	29,7
	93,3
	6,5
	-126,3
	5,4
	-95,1

	кипения
	98,4
	150,6
	150,6
	174,0
	49,0
	81,4
	118,1
	80,1
	110,5

	Критическая температура, К
	540,1
	568,8
	595,0
	619
	554
	554
	554
	561
	593,6

	Критическое давление ркр., МПа
	2,75
	2,51
	2,34
	2,17
	4,12
	4,12
	4,12
	4,86
	4,24

	Плотность при 0,1 МПа и 0°С, кг/м3
	4,70
	5,10
	5,71
	6,34
	3,13
	3,75
	4,38
	3,48
	4,11

	Теплотворная способность, 103 кДж/кг:
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	высшая
	48,31
	48,18
	48,02
	47,85
	46,93
	46,63
	45,88
	42,32
	42,95

	низшая
	44,92
	44,83
	44,75
	44,62
	44,41
	44,0
	43,16
	40,64
	41,06

	Необходимое количество воздуха для горения 1м3, м3  
	52,41
	59,95
	66,70
	73,85
	35,73
	42,88
	50,02
	35,70
	42,88


По компонентному составу газа  определяются основные направления его дальнейшей переработки. 

Компонентный состав природного газа определяется только экспериментальным путем в лабораторных условиях по ГОСТ 14920, 23781, 17556, 11382.

2.1. неуглеводородные компоненты природного газа. 

Из числа неуглеводородных компонентов  природных газов наиболее часто встречаются азот, гелий, двуокись углерода, сероводород, серооксид углерода. 

Азот и гелий  – нейтральные компонент, служат баластом и снижают теплотворную способность газа.  В настоящее время очистку газа от азота не проводят. Будучи легким компонентом газа, азот   оказывает сильное влияние на распределение углеводородных компонентов по фазам. В газе астраханского ГКМ азота содержится 2,85% об. гелий  в газах содержится в очень небольших количествах, но специально извлекаются как ценный  продукт для  нужд народного хозяйства. Крупный гелиевый завод  в России  работает на базе Оренбургского газового месторождения.

Диоксид углерода СО2 – бесцветный негорючий газ, обладающий кислыми свойствами. При нормальном давлении и температуре минус 78,5°С переходит в твердое состояние ("сухой лед"), минуя жидкое состояние. В воде диоксид углерода растворим ограничено  (0,335 %об. при 0°С и 0,169 % об. при 20°С). Является термически стойким веществом. Содержание СО2 в газе АГКМ –15,31%.


Сероводород -  простейшее серусодержащее химическое   вещество. Сероводород наиболее активное  из всех серусодержащих соединений. В нормальных условиях – бесцветный газ с неприятным запахом тухлых яиц, плотностью 1,93 кг/м3 при нормальных условиях. Очень ядовит: острое отравление человека наступает уже при концентрации 0,2-0,3 мг/м3, а концентрация более 1 мг/м3 является для человека смертельна. Предельно допустимая концентрация (ПДК) сероводорода в воздухе установлена не более 0,008 мг/м3. Сероводород хорошо растворяется в воде: при нормальном давлении – около 3,0об/об.  Будучи тяжелее воздуха, сероводород концентрируется в нижних слоях атмосферы. В более высоких концентрациях сероводорода  запах его не чувствуется, так как он быстро парализует нервные клетки слизистой оболочки носовой полости человека.


Сероводород разрушительно действует на металлы. Растворяясь в воде, он образует слабую кислоту, которая может вызывать  точечную коррозию в присутствии  кислорода или диоксида углерода. Сероводород реагирует почти со всеми металлами, образуя сульфиды.  

В зависимости от содержания сероводорода в природном газе все газы подразделяются на:  малосернистые, сернистые и высокосернистые. 

К малосернистым газам относятся газы  месторождения  Средней азии и Саратовской области, а также сырье Миннибаевского ГПЗ.

К сернистым   отнесены газы, при переработке которых для утилизации газов регенерации абсорбентов   строительство установок производства газовой серы экономически целесообразно.

К месторождениям  с высоким содержанием сернистых соединений отнесены такие, эксплуатация которых даже для производства газовой серы является экономически выгодной. К таким   относится Астраханское газоконденсатное месторождение. 

Количественным  содержанием сероводорода в природном газе  обуславливается схема переработки  газа.

Сероуглерод (СS2) – в нормальных условиях бесцветная  жидкость плотностью 129,7 кг/м3, кипящая при 46,3°С.  Сероуглерод хорошо растворим в этаноле и хлороформе и ограниченно растворим в воде (при 0°С- 0,242 % об, при 20°С – 0,210 % об., а при 50°С – 0,012 % об.). При повышенных температурах реагирует с водородом, образуя сероводород. 

Сероуглерод ядовит, вызывает острые отравления при концентрациях в воздухе 0,001 мг/м3. используется в промышленности как эстрагирующее вещество. 

Серооксид углерода – в нормальных условиях  бесцветный легковоспламеняющийся газ, не имеющий запаха, конденсирующийся при температуре минус 50,2°С. Хорошо растворимв сероуглероде, толуоле, этаноле и воде. При  нагревании разлагается с образованием СО2, СS2, СО и серы. ПДК серооксида углерода – не более 1 мг/м3 в производственных помещениях и не более 0,15мг/м3 в населенных пунктах. 

Сульфиды (тиоэфиры) – хорошо растворимые  в углеводородах вещества. Они нейтральны, не реагируют со щелочью. При нагревании до 400°С разлагаются с образованием сероводорода и двух алкенов.

Дисульфиды – легко растворимые в углеводородах вещества. По сравнению с сульфидами более реакционноспособны. При нагревании разлагаются на меркаптаны, алкены и сероводород.

Серьезное влияние на выбор схемы переработки газа оказывает   содержание в нем меркаптанов. 

Меркаптаны R-СН (тиолы), где R – радикал общей формулы (СН3)n, представляют собой жидкости с резким неприятным запахом. Они нерастворимы в воде, хорошо растворяются в органических растворителях, входят во взаимодействие с металлами, образуя меркаптиды, и разрушают их. 

В отличие от  газовой фазы, в жидкой фазе меркаптанов содержится гораздо больше. К примеру, в конденсате Оренбургского месторождения содержится  более 20 видов  меркаптанов (тиолов). 

Тиолы способны взаимодействовать с кислородом и сероводородом, образуяполисульфиды. В то же время, обладая высокой реакционной способностью, они могут окисляться до дисульфидов, которые менее вредны.

Меркаптаны применяют  в основном для производства инсектицидов для борьбы с вредителями с/х. Легкокипящие меркаптаны, выделенные из  конденсата Оренбургского месторождения, используются для одорации товарного газа.


3. Состав газовых конденсатов.


Газовый конденсат – жидкая смесь углеводородов, образовавшаяся при изменении давления и (или) температуры газа. Газ многих месторождений выносит конденсат в разных количествах  - от 5 до 400 г/м3. Газовый конденсат  содержит углеводороды от С5Н12 до С20Н42. Газовые конденсаты выкипают в большинстве случаев в пределах до 350°С. отдельные конденсаты являются более тяжелыми с началом кипения  110-210°С. Имеются более легкие конденсаты  конец кипения которых  не более 230°С. 

Конденсаты разных месторождений отличаются по содержанию в них серы. Так в конденсате Астраханского месторождения серы содержится 1,37 %, в Оренбургском конденсате серы – 1,18%, в Карачаганакском – 0,8%.

Газовые конденсаты являются альтернативным ресурсом углеводородного сырья. Их суммарная добыча сейчас достигает 25-28 млн т/год, что в среднем составляет около 40 г на 1м3 добываемого газа.

Показатели качества газовых конденсатов основных месторождений приведены в таблице 3 (лекция 1). 

Газовый конденсат  практически  состоит из светлых нефтяных фракций и в стабильном состоянии отвечает требованиям ОСТ 51.65-80.

В зависимости от фракционного и группового состава газовые конденсаты могут быть переработаны как  по топливному варианту , так и по варианту получения сырья для нефтехимического синтеза.

4. Попутные  нефтяные газы

В отличие от природных газов нефтяные газы более сложные по своему составу.  Большинство из них содержат  углеводороды   С5+ .  Доля метана и этана в этих газах колеблется от 33% (об.) до 92 % (об.) на  Узеньском месторождении. Типичное содержание этих двух компонентов в нефтяных газах колеблется в пределах 60-75% (об.). Углеводороджы от пропана и выше считаются для газов конденсируемыми и   при переработке газов удаляются. В нефтяных газах содержится  от 300 до 1200 г/м3  углеводородов этой группы, а в природных –  20-100 г/м3.


Нефтяные газы содержат также  инертные компоненты –азот и диоксид углерода (1-10% об.), и в отдельных случаях сероводород (Кременчугское м.р). 

5. типовые поточные схемы переработки природных газов и 

конденсатов.


Подготовка и переработка природного газа  имеют ряд своих особенностей, которые влияют на выбор схемы и последующую эксплуатацию производства, среди которых можно выделить следующее:

· уменьшение пластового давления газа  в течении эксплуатации месторождения уменьшает давление  сырого газа на входе в установку  его подготовки. Для обеспечения безопасной работы  УППГ со временем  необходимо  устанавливать  дополнительное оборудование (компрессоры, сепараторы, дожимные насосы);

·  изменение состава добываемого газа по мере падения пластового давления: увеличивается концентрация легких углеводородов и снижается концентрация тяжелых;

· изменяется состав конденсата на газоконденсатных месторождениях;

·  в результате изменения состава газоконденсатной смеси (флюида) в процессе переработки меняются материальные потоки по основным технологическим аппаратам и соответственно  меняются основные технологические параметры.

Выбор схемы  переработки добываемого газа  с учетом вышеприведенных особенностей  является сложной задачей. Общим принципом  всех схем является  их двухступенчатость.

На первой ступени газ из скважин поступает на установку комплексной подготовки газа (УКПГ), а на второй – проходит комплекс технологических установок по выделению из него вредных компонентов (сернистые соединения) и нежелательных (азот, диогсид углерода, влага) примесей, газового конденсата (углеводородов от пропана и выше), стабилизации этого конденсата с отделением  ШФЛУ и газового бензина и выделение гелия из сухого газа.

Последовательность технологических процессов на второй ступени определяется рядом параметров:

· составом исходного газа;

· требованиями к качеству и ассортименту конечных продуктов его переработки;

· требованиями сведения к минимому энергетических затрат;

· широтой диапазона устойчивой работы при колебаниях количества и состава исходного газа.

В основную группу  процессов очистки и переработки газа входят следующие:

· сепарация конденсата – отделение жидкой фазы, выносимой газом  из скважины;

· сепарация капельной жидкости после сепарации ее основной части;

· отделение вредных примесей - СО2 и H2S;

· глубокая осушка газа от влаги до точки росы минус 30°С и ниже; 

       (( точка росы  - это показатель может быть по давлению и по температуре. По давлению – это давление, при котором происходит начало конденсации водяных паров при заданной температуре. Относительно водяных паров термин «точка росы»  означает значение температуры, при которой газ становится насыщенным водяными парами при заданном значении давления. Дальнейшее  снижение   температуры приводит к конденсации водяных паров (при постоянном давлении). Точка росы по углеводородам характеризует конденсацию углеводорода из газовой смеси. Так же, как и по воде, этот показатель может быть при постоянном давлении (температура точки росы), так и при постоянной температуре (давление точки росы)
· отбензинивание газа – удаление из него углеводородов от пропана и выше;

· извлечение гелия.

Группа процессов обработки и утилизации продуктов, выделенных из газа в процессе его переработки, включает отделение воды и механических примесей от газового конденсата и последующая его стабилизация и переработка.

(( стабильный газовый конденсат. В технической литературе под выражением стабильный конденсат подразумевают углеводороды С5+. Однако при составлении материального баланса установок переработки конденсата соответствие этого   продукта пентану и более высоким углеводородам необязательно. Основным фактором, определяющим свойства смеси тяжелых углеводородов как  стабильного конденсата, является давление его насыщенных паров,  определяемое  в соответствии с ОСТ 51.65-80.

Сероводород обычно перерабатывается на  месте в элементарную серу.

Углеводороды тяжелее пропана перерабатываются на фракционирующих установках с получением ШФЛУ и стабильного газового  бензина.


При переработке газового конденсата необходимо учитывать его фракционный состав, содержание серы и др. веществ. В соответствии с этим  существует несколько вариантов переработки газового конденсата. На рис.4-5 показаны два варианта переработки газового конденсата на примере Оренбургского, Астраханского и Карачаганакского  газовых конденсатов.


Объединяющим принципом для них является начальная их дистилляция на фракции с последующим облагораживанием фракций – гидроочистка от серусодержащих соединений и каталитическим риформингом (ароматизацией) бензиновой фракции.

Лекции по предмету  "Технология переработки природного газа"

Лекция №4 Технологические установки сепарации пластовой смеси. Технология и аппаратура очистки газа от жидких и твердых частиц (1 ч.)

1. Классификация и принципиальные технологические схемы установок сепарации

2. Типы и конструкции сепараторов

2.1.Гравитационные сепараторы

2.2.Инерционные сепараторы

2.3. Центробежные сепараторы

2.4. Фильтрующие сепараторы

3. Принципы технологического расчета гравитационных трехфазных сепараторов

Природный газ, выходящий из скважин, содержит в своем составе капельную жидкость (газовый конденсат и воду), а также мелкие частички горной породы. Для разделения такой пластовой смеси (газ с дисперсными жидкой и твердой фазами) предназначены установки сепарации, после которых отсепарированный газ обычно содержит не более 350 мг жидкости на один кубометр газа.

Нормальная работа технологического оборудования и качество выпускаемой продукции во многом зависят от содержания в газе влаги, кислых компонентов, пыли и мех. примесей.

Содержание пыли и мех. примесей в газе способствует истиранию металла, вызывает его износ, приводит к выходу из строя уплотнительных колец, клапанов, гильз цилиндров поршневых компрессоров,снижает их к.п.д. Мех. частицы отлагаются на поверхности труб холодильников и резко снижают коэффициент теплопередачи.

Выбор технологии очистки газа от мех. примесей зависит от размеров частиц и требуемой степени очистки:

	Размер
	Применяемые аппараты

	100-500 мкм
	Осадительные расширительные камеры и циклоны

	50-100 мкм
	Объемные сепараторы

	0.1-100 мкм
	Циклоны, мокрые пылеуловители, керамические и металлокерамические фильтры

	( 0.1 мкм
	Электрофильтры и мокрые пылеуловители


 Необходимо заметить, что на практике очистку природного и нефтяного газов от мех. примесей и жидких загрязнений проводят в промысловых и заводских сепараторах.

Рассмотрим подробнее некоторые аппараты, применяемые для сухой и мокрой газоочистки.

1. Классификация и принципиальные технологические схемы   установок  сепарации

В зависимости от требований, предъявляемым к отсепарированному газу по содержанию капельной жидкости и механических примесей, на установках сепарации пластовой смеси используют различные по конструкции и эффективности сепарационные  устройства. По своему принципу действия эти сепарационные устройства делятся на гравитационные, инерционные (насадочные), центробежные и фильтрующие, а также комбинированные.

2. Типы и конструкции сепараторов

2.1. Гравитационные сепараторы

Осаждение дисперсных частиц в гравитационных сепараторах происходит под действием сил тяжести и описывается уравнением:



,                                            (1)

где Wос - скорости осаждения частиц из газа, м/с;

       dч - диаметр частиц, м;

       (ч, (г  - плотности частиц и газа соответственно, кг/м3;

       g - ускорение свободного падения, м/с2;

       ( - коэффициент сопротивления газа.

При осаждении сравнительно крупных частиц в маловязкой среде наблюдается турбулентный режим (( = 0,44), для легких частиц или большой вязкости среды ее сопротивление проявляется в виде трения и наблюдается ламинарный режим (( = 24/Re - закон Стокса, Re - критерий Рейнольдса), имеется также переходный режим (( = 18,5/Re0,6 ).

Гравитационные сепараторы бывают горизонтальными, вертикальными и шарообразными. Общим для них является  наличие отстойной (осадительной ) зоны. Наиболее широко распространены на установках сепарации пластовой смеси горизонтальные трехфазные сепараторы, одна из упрощенных конструкций которых приведена на рис. 1. Трехфазным он называется потому, что продуктами сепаратора являются отсепарированный газ, углеводородный газовый конденсат и пластовая вода с механическими примесями. Кроме осадительной зоны, в гравитационных сепараторах имеются входная зона (отбойные пластины) и выходная (улавливающая) зона. В последней устанавливают каплеулавливающий сетчатый пакет или центробежные устройства для отделения унесенных капель жидкости от потока газа.

Из гравитационного сепаратора имеются выходы газового конденсата и загрязненной механическими примесями пластовой воды. Газовый конденсат затем направляют на обезвоживание  и обессоливание и далее  на переработку, а загрязненная пластовая вода подвергается очистке от механических примесей и углеводородов и затем обычно закачивается обратно в пласт.

Конкретная конструкция гравитационных сепараторов выбирается с учетом таких факторов, как производительность по газу, давление, количество в газе механических примесей, требуемая степень очистки и др. Процесс в гравитационных сепараторах обычно проводят  при давлении и температуре пластовой смеси.

2.2. Инерционные сепараторы

Инерционные сепараторы представляют из себя аппараты, заполненные насадками с развитой удельной поверхностью контакта (от 10 до 500 м2/м3). Улавливание капель из потока газа происходит за счет их ударения о поверхность насадки и резких многократных поворотов потока газа в каналах самой насадки.

В качестве насадки применяют кольца Рашига, многослойные  жалюзи из пластин или уголков, а также сетчатые пакеты из рукавной, чулочно-вязанной сетки, изготовленной из проволоки диаметром 0,25 мм. Степень улавливания капель такими сепараторами достигает 99%. Примером сетчатого инерционного сепаратора может служить сетчатый отбойный пакет 6 на рис. 1., а жалюзийного - отбойные пластины 2 на том же рисунке.

Жалюзийные сепараторы улавливают капли жидкости размером более 20 мкм, а сетчатые - от 5-10 мкм и выше. Поэтому сетчатые сепараторы обычно устанавливают на  концевых участках ступени  очистки газа.

Рис. 1.  Горизонтальный трехфазный сепаратор: 1- вход пластовой  смеси; 2- отбойные пластины; 3- выход газового конденсата; 4- выход отсепарированного газа; 5- выход загрязненной пластовой воды; 6 - сетчатый отбойный пакет; 7- встроенный сборник пластовой смеси.

2.3. Центробежные сепараторы

Центробежные сепараторы используют для отделения жидкости от газа центробежные силы, возникающие в предварительно закрученном потоке газа.

Существует два типа центробежных сепараторов, различающихся устройством, закручивающим поток, - циклонные и прямоточные (рис.2, а и б). В первом случае поток газа входит в корпус сепаратора тангенциально ( по касательной к боковой стенке аппарата) и завихряется вокруг центральной трубы, через которую отводится отсепарированный газ. Во втором случае вращательное движение потоку газа придает специальный завихритель. В обоих сепараторах капли жидкости отбрасываются к стенкам аппарата и стекают в сборники уловленной жидкости.

Центробежные сепараторы имеют эффективность до 90-95% и поэтому используются на входных  участках для предварительной очистки газа, особенно если газ содержит много механических примесей.

3.1.4. Фильтрующие сепараторы

Фильтрующие сепараторы используют для окончательной тонкой очистки газа от частиц жидкости диаметром 0,5-10 мкм, не уловленных другими типами сепараторов.

Одна из разновидностей такого сепаратора показана на рис. 3. Сепаратор включает три зоны сепарации  - входную 1, фильтрующие элементы 2 и каплеуловитель 3.

Фильтрующие элементы представляют собой перфорированный патрубок - каркас 3,  на котором уложен фильтрующий слой - тонкое стекловолокно, при прохождении через слой которого капли коалесцируют (сливаются), укрупняются и стекают в сборник.

Диаметр фильтрующих элементов обычно составляет от 50 до 100 мм, а отношение их длины к диаметру - 12-15.  Число таких элементов рассчитывают по найденной расчетным путем потребной площади фильтрации для данного расхода газа, обычно оно составляет 30-50 штук.


3. Принципы технологического расчета гравитационных 

       трехфазных   сепараторов

Как уже сказано выше, горизонтальные трехфазные сепараторы наиболее широко применяются на установках сепарации пластовой смеси. Температура и давление в них определяются температурой и  давлением самой пластовой смеси, выходящей из скважин, хотя в принципе повышенная температура будет благоприятно сказывается на скорости отстоя капель воды и конденсата и осаждения механических примесей. Геометрические размеры сепаратора зависят от скорости осаждения капель воды из газового конденсата, так как площадь сепарации газа и отстоя механических примесей будут заведомо меньше площади отстоя воды из-за большой разности плотностей газа и жидкости, с одной стороны, и углеводородного конденсата и механических примесей - с другой.

Газовый конденсат, содержащий взвешенные частицы воды, движется в сепараторе в горизонтальном направлении со скоростью Wг, а частицы осаждаются со скоростью Wв. Чтобы частицы воды могли осесть в сепараторе, необходимое среднее время пребывания жидкой фазы в нем ( должно быть больше времени осаждения частиц воды (в , то есть ( ( (в.

Обычно в сепараторе наблюдается ламинарный режим течения жидкости, при котором скорость осаждения частиц Wв рассчитывают по формуле Стокса:

Wв = 

  ,  м/с                                                   (2)

где dв - диаметр наименьших капелек воды, м. Ориентировочно можно 

              принять d= (0,02 ( 0,1) ( 10-3 м;

      (в, (к - соответственно плотности воды и газового конденсата при

                   температуре сепарации, кг/м3;

       (к - кинематическая вязкость конденсата при температуре 

               сепарации, м2/с;

        g - ускорение свободного падения, м/с2; g = 9,81 м/с2.

Минимальный размер частиц воды можно рассчитать по формуле [12]:

dв = 1,56 

,  м                                         (3)

где условные обозначения и размерности см.формулу (3.2).

Горизонтальная скорость движения жидкости в сепараторе Wг составляет 0,002-0,005 м/с [12]. Условно можно принять, что уровень жидкой фазы в сепараторе находится на половине его высоты, тогда в поперечном сечении сепаратора жидкая фаза будет занимать его половину. Исходя из этого, диаметр  горизонтального сепаратора Д будет составлять:

Д = 1,128 

,  м,                                                      (4)

где V- суммарный объем поступающей в сепаратор смеси газового 

            конденсата и воды, м3/ч;

     Wг - горизонтальная скорость движения жидкости в сепараторе, м/с.

Длина сепаратора L (при равенстве ( =  (в) будет определяться как

L = 

 м                                                    (5)

Объем сепаратора будет равен Vа = 

.

В рассчитанном таким образом аппарате проверяются по формулам:

( = 


Если условие ( ( (в не соблюдается, то перезадаются в меньшую сторону Wг и повторяют расчет.

4. Технология процесса сепарации пластового газа высокого давления, содержащего сероводород и двуокись углерода на установке У-71 АГПЗ


Сепарационная установка высокого давления У- 171 состоит из 4-х идентичных линий, работающих параллельно. Каждая линия предназначена для сепарации сырого газа, поступающего по  одному из четырех коллекторов с промысла. 


В каждую линию входят: буферная емкость 171 В01, трехфазный сепаратор 171 В02, оборудованный  колонной промывки сырого газа С01, предотвращающей попадание жидкости с газом, подогреватель газа Е01, узел замера сырого газа с диафрагмой, насос ингибитора коррозии Р04А, фильтр FL 01.  


Общим оборудованием  для всех линий является емкость В03  с насосом откачки углеводородных стоков Р01, сепаратор газа продувки скважин и газа стабилизации подземных хранилищ В06 с насосами откачки углеводородного конденсата Р03А/В, бак хранения ингибитора коррозии Т01, резервный насос ингибитора Р04, емкость конденсата пара обогрева В05 с конденсатором Е01 и насосами откачки Р02, расходная метанольная емкость Т02, насосы Р05, дренажная емкость метанола Т03.


Сырой газ от УППГ с давлением не более 6,9 МПа, температурой 36°С через клапан отсекатель  поступает в буферную емкость В01. Буферные емкости всех 4-х линий соединены между собой по газовой и жидкой фазам, это обеспечивает быстрое поглощение возможных жидкостных пробок. В В01 проходит первичное  выделение жидкой фазы из потока сырого газа. Отсепарированная жидкость по мере накопления отводится через клапан – регулятор У001 в трехфазный сепаратор В02.


Газ из В01 поступает для дальнейшего сепарирования в верхнюю часть трехфазного сепаратора В02 через клапан – регулятор  давления, который  поддерживает давление в сепараторе В02 на уровне 6,6 МПа.  


В трехфазном сепараторе  В02 происходит отделение углеводородного конденсата, пластовой воды от потока газа, который проходит дополнительную обработку, проходя  через колонну С01, установленную на емкости В02. На потоке  газа из В02 в С01 установлен завихритель для более четкой сепарации газа. Проходя через пять  колпачковых тарелок, газ освобождается от микрокапель жидкости. Перед пуском тарелки заполняются конденсатом   на линии от В01. 


Жидкость, отделенная на тарелках С01, самотеком перетекает в емкость сепаратора В02.

В емкости сепаратора В02 жидкая фаза подвергается отстаиванию и разделению на две фазы – углеводородную и водную. 

Для более четкого разделения жидкой фазы на пластовую воду и нестабильный конденсат В02 оборудован успокоителями. 

Отстоявшаяся пластовая  вода  с низа В02 проходит фильтр FL01 для очистки от механических примесей и затем выводится на установку 165(  ) для дальнейшей обработки. 

Фильтр FL01, предназначенный для фильтрации воды от крупных частиц, снабжен индикатором дифференциального давления и сигнализатором высокого перепада давления, которые обеспечивают контроль за степенью забиваемости фильтрующего элемента.

Углеводородный конденсат, отстоявшийся от пластовой воды отводится на установку стабилизации конденсата У-121 или подземные хранилища.

Отсепарированный газ с каждой технологической линии направляется на  манифольд, который представляет собой узел распределения газа на установки сероочистки У-72.

Сепаратор В06 предназначен для отделения жидкости от газа продувки скважин, газа выветривания конденсата из подземных хранилищ и в дальнейшем направляется на У 141 для утилизации.

Емкость В05 предназначена для сбора пароконденсата СС, поступающего от подогревателя Е02, пароконденсатных гребенок.

Метанольная емкость Т02 служит для откачки метанола насосом Р05 в линию пластовой смеси, выхода нестабильного конденсата из В02, входа в В06 и жидкостной мост для  предупреждения гидратообразования.


 Лекции по предмету  "Технология переработки природного газа"

Лекция № 5. Очистка природного газа от кислых компонентов. 

1.Классификация установок очистки газов и применяемые поглотители

2. Химизм процесса очистки газа алканоламинами

3. Технологические схемы и режимы процесса. 

4. Влияние параметров на процесс

 5. Пенообразование  аминовых растворов

6. Принципы технологического расчета основных аппаратов установок 

    аминовой очистке

Сведения об адсорбционной очистке газов от меркаптанов и других сернистых соединений.
Многие природные газы в своем составе содержат сернистые компоненты и диоксид углерода. Среди сернистых компонентов чаще всего встречаются сероводород, меркаптаны, серооксид углерода, сероуглерод и сульфиды. В настоящее время добыча сероводородсодержащего природного газа в странах СНГ составляет около 10% всего объема потребляемого газа [16], при этом содержание сероводорода в газах колеблется в широких пределах - от нескольких долей до нескольких десятков процентов. За рубежом эксплуатируются месторождения и с более высокой концентрацией сероводорода в газе - до 87-98% (Канада).

Сернистые соединения отравляют катализаторы в процессах переработки газа, при сгорании образуют оксиды серы, содержание которых в воздушном бассейне опасно для человека и окружающей Среды, вызывает коррозию газопроводов и аппаратуры, весьма ядовиты для человека и животных. Поэтому в газе, подаваемом потребителям, должно содержаться сероводорода не более 5,7 мг/м3 газа и общей серы - не более 50 мг/м3 газа.

Диоксид углерода снижают теплотворную способность газа, уменьшает пропускную способность газопроводов (так как является балластом для топливного года) и так же, как и сернистые соединения, вызывает коррозию трубопроводов и оборудования. Объемное содержание диоксида углерода в газе, поставляемом потребителям, должно составлять не более 2-5%.

В то же время сернистые компоненты природного газа, и в первую очередь сероводород, являются прекрасным сырьем для производства элементной серы, назначение которой будет изучено далее. Диоксид углерода используется для производства твердой углекислоты, в качестве консерванта при хранении сельскохозяйственной продукции, при сварке металлов и для других целей.

1. Классификация установок очистки газов и применяемые поглотители

Для очистки природного газа от сероводорода и диоксида углерода применяют различные процессы, которые можно разбить на следующие группы:

- хемосорбционные процессы, основанные на химическом взаимодействии сероводорода и диоксида углерода с активной частью абсорбента;

- процессы физической абсорбции, в которых извлечение кислых компонентов (сероводород и диоксид углерода) происходит за счет их растворимости в органических поглотителях;

- комбинированные процессы, использующие одновременно химические и физические поглотители;

- окислительные процессы, основанные на необратимом превращении поглощенного сероводорода в элементную серу;

- адсорбционные процессы на активированных углях, цеолитах и других твердых поглотителях.

Наиболее широко применяются абсорбционные процессы с использованием химических и физических абсорбентов и их комбинации. Окислительные и адсорбционные процессы применяют, как правило, для очистки небольших потоков газа или для тонкой очистки газа.

К абсорбентам, используемым в промышленности, предъявляются следующие требования: недефицитность, высокая поглотительная способность, низкое давление насыщенных паров, химическая и термическая стабильность при использовании в рабочих условиях процесса, низкие вязкость и теплоемкость, нетоксичность, селективность (при селективной абсорбции).

Из физических абсорбентов промышленное применение для очистки газов нашли такие, как метанол, N-метилпирролидон, пропиленкарбонат, алкиловые эфиры полиэтиленгликоль, диэтиленгликоль и др. Регенерация этих абсорбентов на технологических установках в большинстве случаев происходит только за счет снижения давления в системе без дополнительного подвода тепла. Физические абсорбенты не пенятся, не корродируют аппаратуру, имеют низкую температуру замерзания (от минус 240С для N-метилпирролидона до минус 97,80С для метанола), извлекают из газа одновременно с H2S и СО2 меркаптаны и сероуглерод, в ряде случаев осушают газ. К недостаткам использования физических абсорбентов относится повышенная растворимость в них углеводородных компонентов газа и невозможность получить глубокую степень очистки газа, а также их сравнительно высокая стоимость.

Из химических абсорбентов наиболее широко применяются водные растворы алканоламинов концентрацией 10-20% масс. для моноэтаноламина (МЭА), 20-30% масс. для диэтаноламина (ДЭА) и 30-50% масс. для метилдиэтаноламина (МДЭА). Использование ДЭА особенно целесообразно в тех случаях, когда в исходном газе наряду с H2S и СО2 содержатся серооксид углерода (СОS) и сероуглерод(СS2), которые вступают в необратимую реакцию с МЭА, вызывая его значительные потери МДЭА используется для селективного извлечения H2S в присутствии СО2. Кроме этих, наиболее широко распространенных абсорбентов, используются также триэтаноламин (ТЭА), дигликольамин (ДГА), диизопропаноламин (ДИПА). К  хемосорбционным процессам относятся также процессы с использованием других поглотителей: поташа, щелочи, аммиака, медно-аммиачного комплекса и гидрооксида железа. В табл. 1. приведены основные  процессы очистки природного газа.

Табл.1

Основные процессы очистки природного газа, синтез газа и нефтезаводских газов

	Наименование 

процесса
	Абсорбент
	Количество установок

	1
	2
	3


	Процессы с  химическими абсорбентами

	Аминовые, в том числе:
	Алканоламин + вода
	более 1000

	Амин-гард (Amine Guard)
	Диэтаноламин (моноэтаноламин) + вода
	375

	Адип (Adip)
	Диизопропаноламин (медилдиэтаноламин) + вода
	370

	Эконамин (Econamine) 
	Дигликольамин + вода
	30

	Бенфил (Benfield)
	Карбонат калия +вода + добавки бенфилд
	

	Катакарб (Catacarb)
	Раствор поташа + ингибитор коррозии + катализатор
	100

	Процессы с физическими абсорбентами

	Ректизол  (Rectisol)
	Холодный метанол
	70

	Пуризол (Purisol)
	N-метилпирролидон
	5

	Флюор
	Пропиленкарбонат
	12

	Селексол (Selexol)
	Диметиловый эфир полиэтиленгликоля
	50

	Сепасолв- МПЕ
	Диалкиловый эфир полиэтиленгликоля
	4

	Процессы с физико-химическими  и смешанными абсорбентами

	Сульфинол (Sulfinol)
	Диизопропаноламин (или Метилдиэтаноламин) + сульфолан + вода
	180

	Оптизол (Optisol)
	Амин + физический растворитель + вода
	6

	Флексорб  (Flexorb)
	Пространственно затрудненный амин + (физический растворитель) + вода
	30

	Укарсол
	Вторичный или третичный растворитель + физический растворитель + вода
	> 10


Анализ мировой практики, накопленной в области сероочистки,  показывает, что циклические хемосорбционные процессы в сероочистке являются лидерами в этой отрасли (см. табл. 1).  В качестве реагентов в этих процессах чаще всего применяются: моноэтаноламин (МЭА), диэтаноламин (ДЭА), метилдиэтаноламин (МДЭА), триэтаноламин (ТЭА), диизопропаноламин (ДИПА), дигликольамин (ДГА),  щелочные соли аминокислот угольной и фосфорной кислоты [5].  

Таблица 2

Физико-химические свойства алканоламинов и их водных

растворов – абсорбентов

	
	Алканоламины

	Показатели
	Первичные
	Вторичные
	Третичные

	
	МЭА

Н2NC2H4OH
	ДГА Н2NC2H4O-C2H4OH
	ДЭА

НN(C2H4OH)2
	ДИПА 

НN(C3H7OH)2
	ТЭА
N(C3H7OH)3
	МДЭА

Н3CN(C2H4OH)2

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7

	Мол. масса
	61,00
	105,00
	105,00
	133,00
	149,00
	119,00

	lg K ионизации (рКв)
	4,71
	4,58
	5,22
	5,47
	6,35
	6,17

	Теплота реакции, КДж/моль
	
	
	
	
	
	

	с Н2S
	51,51
	53,39
	39,99
	41,52
	31,70
	35,69

	с СО2
	84,46
	86,96
	66,50
	71,65
	64,47
	58,97

	Температура кипения, °С при 0,1МПа
	172,00
	221,00
	268,00
	252,00
	360,00
	250,00

	Температура начала термического разложения, °С
	( 230,00
	( 220,00
	( 210,00
	( 210,00
	( 190,00
	( 230,00

	(20, г/см3
	1,015
	1,085
	1,094
	1,006
	1,126
	1,038

	Температура замерзания раствора, °С

(масс.доля)
	-17,00 (15%)
	-


	-16,00 (30%)
	-18,00 (40%)
	-13,00 (30%)
	-

	Давление паров 25% водного раствора, Па   при    t=30°С
	40,00
	
	0,40
	
	0,40
	

	50°С
	13,30
	-
	1,33
	-
	1,33
	-

	100°С
	168,00
	
	20,00
	
	17,30
	

	Удельная теплоемкость при 30°С, 

 кЖд/кг(°С 
	2,72
	3,40

(60% 

раствор, t°С)
	2,47
	2,89
	2,26
	2,32


Эффективность технологии очистки газа в значительной степени определяется выбором абсорбента. Чем выше его поглощающая способность в отношении Н2S и СО2  и др. компонентов, тем меньше требуется этаноламина для достижения заданного качества очищенного газа.  Таким образом, выбор абсорбента   требует в каждом конкретном случае  проведения тщательного технико-экономического исследования.

К достоинствам химических абсорбентов следует отнести возможность тонкой очистки исходного газа при различных концентрациях в нем сероводорода и диоксида углерода, но при этом отсутствует комплексная очистка газа от H2S, СО2, СОS, СS2 и меркаптанов (RSH), могут образовываться нерегенерируемые в условиях процесса соединения и продукты деградации амина, необходимы высокие кратности циркуляции абсорбента и большие теплоэнергетические затраты на регенерацию аминов, наблюдается повышенная коррозионная агрессивность  насыщенных растворов абсорбента, растворы аминов могут вспениваться. Тем не менее, именно абсорбционным процессам с использованием аминовых растворов отдается предпочтение при проектировании и строительстве и строительстве современных заводов по переработке высокосернистых природных газов, поэтому далее  нами подробно будут рассмотрены именно эти процессы.

Алканоламины - это бесцветные, вязкие, гигроскопичные жидкости, смешивающиеся с водой и низкомолекулярными спиртами во всех соотношениях и почти нерастворимые в неполярных растворителях. Следует отметить, что водные  растворы этаноламинов менее вязкие и замерзают при низких температурах, что делает возможным их применение в промышленности. Так, раствор МЭА с концентрацией 15% масс. замерзает при минус 170С, а раствор ДЭА (30% масс.) - при минус 160С.

2. Химизм процесса очистки газа алканоламинами

Использование  химических растворителей основано  на химической реакции между  хемосорбентом и кислыми компонентами. Максимальная поглотительная способность водных абсорбентов ограничена стехиометрией. 

Механизм поглощения Н2S и СО2 водными растворами алканоламинами изучен и предложен авторами. Алканоламины- щелочи и они легко вступают в реакцию с кислыми компонентами газа, образуя водорастворимые соли. При этом  протекают следующие реакции:

	 Н2S + [Амин] ( [Амин(Н]+ + НS- 
	(мгновенно)
	(1.1)

	СО2 + 2[Амин] ( [Амин(Н]+ + [Амин(СОО]- 
	(быстро)
	(1.2)

	СО2 + Н2О ( Н2СО3                                                
	(медленно)
	(1.3)

	Н2СО3 ( Н+ + НСО3​- 
	(быстро)
	(1.4)

	НСО3​-  ( Н+ + СО3- 
	(быстро)
	(1.5)

	[Амин] + Н+ ( [Амин(Н]+ 
	(быстро)
	(1.6)


Реакционная способность алканоламинов изменяется в ряду: 

первичные > вторичные > третичные и коррелируется их щелочностью.

Диоксид углерода образует с аминами побочные продукты, часть из которых не подлежит регенерации и приводит к потерям амина. меркаптаны обратимо реагируют с алканоламинами с образованием водорастворимых меркаптидов:

 [Амин] + RSH ( [Амин(Н]+ RS- , где                                                  (1.7)

R - углеводородный радикал. 

RSH ( Н+  + RS-                                                                                     (1.8)

Реакции (1.8) предшествует растворение меркаптанов в абсорбенте и диссоциация на ионы.  

 Сероокись углерода в водных  растворах аминов гидролизуется

СОS +Н2О ( СО2 + Н2S                                                                        (1.9)

Безводные алканоламины (табл.2) применяют, как правило, в виде водных растворов. Концентрация амина в растворе может изменяться в широких пределах (25-45% об.), ее выбирают на основании опыта работы и с учетом коррозии оборудования .

Процесс поглощения кислых компонентов газа сопровождается выделением теплоты (см.табл.3), а процесс регенерации раствора абсорбента - поглощением теплоты.

Помимо взаимодействия с алканоламинами по основной реакции диоксид углерода образует с ними различные побочные продукты, часть из которых разрешается при регенерации абсорбента и снова выделяет алканоламин, другая - не регенерируется, приводя к потерям амина. Меркаптаны обратимо реагируют с алканоламинами с образованием водорастворимых меркаптидов, разрушающихся при регенерации раствора абсорбента. 
Образовавшиеся  H2S и  СО2 реагируют с аминами по основным реакциям (4.1), но эти реакции из-за малого содержания  СОS в исходном газе никогда не доходят до конца.

В насыщенном растворе абсорбента сероводород,  диоксид углерода и другие извлекаемые компоненты газа находятся не только в связанном виде за счет химичесих реакций (1.1), но и в свободном, растворенном виде.

Согласно принципу Ле-Шателье понижение температуры и повышение давления способствует протеканию реакций (1.1) в прямом направлении, а повышение температуры и понижение давления - в обратном направлении. Это положение является определяющим при выборе режимов очистки газа и регенерации насыщенного абсорбента.

3. Технологические схемы и режимы процесса

Принципиальная технологическая схема однопоточной абсорбционной очистки газа растворами этаноламинов приведена на рис. 1. Поступающий на очистку газ I проходит восходящим потоком через абсорбер 1 навстречу потоку регенерированного абсорбента V. Насыщенный кислыми газами раствор абсорбента VI, выходящий с низа абсорбера, подогревается в теплообменнике 5 регенерированным раствором из десорбера 6 и подается на верх его. После частичного охлаждения в теплообменнике 5 регенерированный раствор дополнительно охлаждается в холодильнике 3 и подается на верх абсорбера 1.

Тепло, необходимое для регенерации насыщенного раствора, сообщается последнему в рибойлерах, обогреваемых водяным паром. Кислый газ из десорбера охлаждается для конденсации содержащихся в нем водяных паров. Конденсат этих паров из сепаратора 8 возвращают в десорбер 6 несколько выше входа насыщенного раствора амина.

В схеме предусмотрен экспанзер (выветриватель) 4, в котором за счет снижения давления насыщенного раствора выделяются физически растворенные в абсорбенте углеводороды и частично сероводород и диоксид углерода. Экспанзерный газ III после очистки используется в качестве топливного газа или компримируется и подается в исходный газ I.

В представленной на рис.1 схеме регенерированный абсорбент подается одним потоком (поэтому схема названа однопоточной) на верхнюю тарелку абсорбера. Однако, помимо описанной, в промышленности широкое распространение получила схема с раздельными потоками подачи в абсорбер регенерированного абсорбента одинаковой степени регенерации: 70-80% раствора абсорбента подается в середину абсорбера, а остальное количество - на верхнюю тарелку. Это позволяет снизить затраты энергии на перекачку раствора абсорбента, уменьшить металлоемкость абсорбера (абсорбер имеет меньший диаметр выше тарелки ввода абсорбента в его середине из-за меньших жидкостных нагрузок на тарелках), а также повысить степень извлечения СОS за счет подачи среднего потока раствора абсорбента с более высокой температурой и осуществления реакции гидролиза СОS.

В случае большого содержания в очищаемом газе кислых компонентов также целесообразно применение двухпоточного ввода абсорбента, но разной степени регенерации. Частично регенерированный абсорбент подается в среднюю часть абсорбера, а на верхнюю тарелку подается глубокорегенерированный абсорбент для тонкой очистки газа. Такая схема по сравнению с обычной однопоточной схемой (см.рис.1) позволяет на 10-15% снизить расход водяного пара на регенерацию. Кроме того, при очистке высококислых газов необходимо осуществлять двойное выветривание насыщенного раствора абсорбента при разных давлениях: первоначально при давлении 1,5-2,0 МПа для выделения основного количества растворенных углеводородов, а на второй ступени при давлении, близком к атмосферному, без подвода тепла выделяется часть кислых газов, которая направляется непосредственно на производство серы. За счет двухступенчатого выветривания дополнительно экономится до 10% водяного пара, подаваемого в рибойлеры десорбера, но при этом устанавливается насос для подачи насыщенного раствора абсорбента из второго выветривателя в десорбер, который работает в неблагоприятных условиях при высокой степени насыщения раствора абсорбента кислыми компонентами и высокой температуре раствора (до 65-750С).

При очистке газа, содержащего СОS наряду с H2S и  СО2  в абсорбере может быть предусмотрена зона поглощения и гидролиза СОS, состоящая из 5-8 тарелок, куда подается регенерированный раствор амина в количестве 10-15% от общего объема с температурой до 70-800С.

В промышленных схемах аминовой очистки газа предусматриваются также системы фильтрации раствора и ввода антивспенивателя.

На рис. 2 приведена принципиальная  технологическая схема установки аминовой очистки газов с высоким содержанием кислых компонентов, эксплуатируемая в Канаде, Франции, США и на Астраханском ГПЗ. В ней предусмотрены и раздельный ввод в абсорбер частично и полностью регенерированного раствора амина,  и двухступенчатое выветривание насыщенного раствора амина, и зона поглощения и гидролиза СОS в абсорбере.

При МЭА-очистке общая степень насыщения раствора абсорбента  кислыми газами составляет от 0,3-0,4 до 0,6-0,7 моль/моль МЭА. Технологический режим в абсорбере следующий:  температура исходного газа - 30-350С, регенерированного МЭА - 35-450С; давление 3 МПа. Деосрбер работает при следующих параметрах: температура насыщенного амина на входе в десорбер - 85-950С, регенерированного амина в кубе десорбера - 110-1200С (не более 1250С); давление 0,3-0,8 МПа. Количество тарелок в абсорбере и десорбере составляет 20-25 штук, тип тарелок - клапанные, ситчатые или решетчатые, коэффициент полезного действия - 0,25-0,40.

ДЭА-процесс существует в двух разновидностях - обычный ДЭА-процесс (концентрация ДЭА в растворе 20-25% масс., поглотительная  способность по кислым компонентам - 0,5-0,8 моль/моль ДЭА) и ДЭА-SNPA-процесс (концентрация ДЭА в растворе 25-30% масс., поглотительная способность по кислым компонентам - 1,0-1,3 моль/моль ДЭА). Первая разновидность используется при наличии в исходном газе COS и СS2 и парциальном давлении кислых компонентов в нем от 0,2 МПа и выше, вторая - при парциальном давлении кислого газа выше 0,4 МПа. Технологический режим в абсорбере при ДЭА -очистке следующий: температура верхнего потока абсорбера - 35-400С; среднего потока - 70-800С; насыщенного абсорбента - 65-750С; давление - 6,0-7,0 МПа; общий расход раствора абсорбента - 1,0-1,5 л/м3 газа. Параметры технологического режима десорбера следующие: температура верха - 50-550С; питания - 105-1150С; низа - 120-1250С; давление - 0,18-0,25 МПа. Количество тарелок в абсорбере и десорбере, их тип и к.п.д. такие же, как и при МЭА-очистке

4. Влияние параметров на процесс

Основное влияние на процесс аминовой очистки сернистых природных газов оказывают давление, температура, кратность циркуляции (расход) раствора абсорбента и концентрация этаноламина в растворе абсорбента.

С повышением давления в абсорбере глубина очистки газа от кислых компонентов увеличивается, однако, процесс обычно проводят при давлении исходного газа (не выше 6,0-7,0 МПа) во избежание дополнительных энергозатрат на сжатие газа.

Понижение температуры оказывает благоприятное влияние на процесс, но при этом следует иметь ввиду, что слишком низкие температуры увеличивают вязкость раствора абсорбента и затраты на его перекачку, а также растут затраты на отвод тепла из абсорбера.

Кратность циркуляций абсорбента должна быть  оптимальной, так как избыток абсорбента не приводит к заметному увеличению степени очистки газа,  но резко растут эксплуатационные затраты, а его недостаток не позволяет обеспечить требуемую глубину очистки. Кратность циркуляции раствора  абсорбента 
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 можно определить по формуле:
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где  (1  - расход исходного газа, м3/ч;

        у( - мольная доля кислых компонентов в исходном газе;

        М - молекулярная масса алканоламина (см.табл.4.1);

        С - отношение количеств кислых компонентов и алканоламина, 

               моль/моль;

        Х - концентрация раствора абсорбента, % масс.

Как уже показано выше, по опыту эксплуатации установок аминовой очистки газов растворы, в которых массовая доля МЭА составляет 15-20%, а ДЭА - 20-30%, являются оптимальными как с точки зрения кратности циркуляции, так и величины эксплуатационных расходов, которые возрастают при применении более концентрированных растворов.

Давление при десорбции выбирается таким, чтобы обеспечить применением обычных хладоагентов (вода или воздух) конденсацию водяных паров из кислых газов, хотя понижение давления способствует глубине регенерации раствора абсорбента. Температура десорбции не должна превышать 120-1250С во избежание потерь амина с кислыми газами и его термодеструкции.

5. Пенообразование в аминовых растворах и борьба с ним

Вспенивание растворов аминов  - одна из серьезных проблем при эксплуатации установок очистки газа. Вспенивание приводит к нарушению режима работы установок, ухудшению качества очищенного газа и, как следствие этого, к необходимости снижения производительности установок по газу. При вспенивании возрастают потери аминов в результате уноса с газом.

Вспенивание возникает, как правило, в абсорберах, но бывают случаи, когда начавшееся вспенивание раствора переносится и в десорбер. Признаками вспенивания являются увеличение объема пены на тарелках, резкое увеличение  перепада давления в аппарате, появление значительного уровня жидкости в сепараторах очищенного (после абсорбера) и кислого (после десорбера) газов.

Основная причина вспенивания - это примеси, поступающие в систему установки вместе с очищаемым газом и постепенно накапливающиеся в растворе абсорбента (жидкие углеводороды, пластовая вода, механические примеси, ингибиторы коррозии, поверхностно-активные и смолистые вещества и др.). Пенообразователями являются также смазочные масла (попадают в амин, например, через систему смазки насосов), продукты коррозии и деградации амина.

Для предотвращения  вспенивания на промышленных установках используют следующие способы:

- глубоко очищают исходный газ от механических примесей и др. в сепараторах и каплеотбойниках;

- регенерированный раствор абсорбента подают на верхнюю тарелку абсорбера с температурой на 2-50С выше температуры уходящего из абсорбера газа для предупреждения конденсации из него углеводородов;

- регулярная очистка и промывка аппаратов установки от накопившегося при эксплуатации шлама;

- постоянная фильтрация раствора амина;

- применение антивспенивателей (силиконовые композиции, высококипящие спирты и др.).

Фильтрации подвергается часть раствора абсорбента, при этом может подвергаться фильтрации как регенерированный раствор (более часто), так и насыщенный. Вначале раствор проходит механический фильтр (целлюлозный, сетчатый, дисковый и др.) для удаления механических примесей, а затем поступает в адсорбер с активированным углем для улавливания углеводородов, продуктов деградации амина и других адсорбируемых примесей. После угольного адсорбера на установке обычно устанавливают фильтр для улавливания частиц угля, выносимого с потоком абсорбента из адсорбера. Фильтрации на угольных адсорберах подвергается 5-20% раствора от его общего количества в системе установки, а на механических фильтрах - его большее количество, вплоть до 100%. Скорость прохождения раствора через угольный адсорбер составляет около 10 л/(мин: м2), но в ряде случаев она может достигать 20-60 л/(мин: м2). Высота фильтруемого слоя в одном адсорбере находится на уровне 3-4 м. Из опыта эксплуатации установок аминной очистки газов содержание примесей в растворе абсорбента не должно превышать 2 г/л во избежание его вспенивания.

Концентрация пеногасителя в растворе абсорбента не должна превышать 0,001-0,001% масс., так как  его большее количество может привести к обратному явлению - стабилизации пены. Пеногасители вводят в систему установки постоянно небольшими порциями, либо кратковременно непорседственно в момент вспенивания раствора абсорбента. Пеногасители перед вводом в систему растворяют в аминах или других растворителях, не содержащих углеводороды, вызывающие вспенивание раствора абсорбента.

6. Принципы технологического расчета основных аппаратов установок аминовой очистке

Целью технологического расчета абсорбера установки аминной очистки газов является определение составов очищенного газа и насыщенного абсорбента, параметров технологического режима и геометрических разеров аппарата.

Расчет абсорбера производится в следующей последовательности:

1. Определяется кратность циркуляции раствора абсорбента (а по форуле (4.3). Эта кратность является иниально необходиой, рабочую кратность (а( следует определить по уравнению [16]:


[image: image3.wmf](

)

a

a

¢

=

¸

/

,

,

0

5

0

9

,      м3/ч                                        (4.4)

По принятой плотности рабочего раствора абсорбента определяется массовое количество раствора абсорбента.

2. Определяют количества метана и этана, растворившихся в водном растворе алканоламина, по формуле:
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где (у - объем растворившегося углеводородов, м3/ч;

      (у - растворимость углеводорода при рабочей температуре процесса t 

               (0С) и его парциальном давлении в исходном газе; определяется, 

               например, по [16];

      (Н2О -  объемное количество воды в водном растворе алканоламина, 

                 м3/ч.

3. По составу исходного газа и принятому составу очищенного газа (с учетом растворения метана и этана в водном растворе алканоламина) определяется количество компонентов газа, поглощенных водным раствором алканоламина, а также количество насыщенного раствора абсорбента по сумме количеств регенерированного абсорбента (а( (см.п.1) и поглощенным им компонентов газа.

4. Составляется тепловой  баланс абсорбера. Энтальпии потоков определяются по рекомендациям, приведенным в главе 2. Теплота хемосорбции кислых компонентов рассчитывается с учетом данных, приведенных в табл. 4.1. По тепловому балансу абсорбера рассчитывается  температура насыщенного абсорбента, уходящего  с низа абсорбера.

5. По химическим уравнениям реакций хемосорбции, количествам растворенных метана и этана и составу регенерированного раствора абсорбента рассчитывают состав насыщенного абсорбента, покидающего абсорбер.

6. Определяют количество практических тарелок  nр в абсорбере по формуле:
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где n - число теоретических тарелок ( n = 6-10);

       ( - к.п.д. тарелок (( = 0,25-0,40).

7. Определяют диаметр абсорбера Д по формуле:

                            Д = 1,128
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где (г  - производительность абсорбера по газу, м3/с;

       w доп - допустимая скорость движения газа в свободном сечении   

                   абсорбера, м/с. (w доп = 0,2-0,5 м/с).

Если рассчитанный диаметр абсорбера не совпадает с нормализованным значением, то принимают ближайший больший диаметр. Нормализованные диаметры имеют следующие значения (в м ): 1,0; 1,2;1,4; 1,6; 1,8; 2,0; 2,2; 2,4; 2,6; 2,8; 3,0; 3,2; 3,4; 3,6; 3,8; 4,0; 4,5; 5,0; 5,5; 6,0; 6,4; 7,0; 8,0; 9,0.

8. Определяют высоту абсорбера Н по формуле:

Н=hв + hтар + hn + hн,                                           (4.8)

где hв - высота от верхнего штуцера до верхней тарелки, м; hв равна 1/2 

             диаметра абсорбера, если днище шаровое (диаметр абсорбера более

             4 м), и 1/4 диаметра, если днище эллиптическое;

       hтар - высота, занятая тарелками; hтар = а(nр - 1), где а=0,6 м для  

                абсорберов диаметром до 6 см и а= 0,8 для абсорберов

                диаметром более 6 м; nр - число практических тарелок (см.п.6);

        hn - высота зоны питания абсорбера; hn = 1,5-2,5 м;

        hн - высота низа абсорбера, определяется, исходя из 5-10 минутного

               запаса насыщенного абсорбента внизу абсорбера, необходимого 

               для нормальной работы насоса или перетока в десорбер, по 

               формуле:

hн = 
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где (0 - производительность насоса, м3/мин;

       ( - запас абсорбента, мин;

        d - диаметр абсорбера, м.

Целью технологического расчета десорбера установки аминной очистки газов является определение составов кислых газов и регенерированного абсорбента, параметров технологического режима и геометрических размеров аппарата.

Расчет десорбера производится в следующей последовательности:

1. По заданному составу и количеству насыщенного и требуемому составу регенерированного  растворов абсорбента с учетом  химических реакций десорбции - обратные реакции (4.1) определяют состав и количество кислых газов десорбции.

2. Принимают давление в десорбере (см.раздел 4.3.2) и  определяют температуру верха десорбера (tb) из условия минимального уноса абсорбента по формуле:

tb = tкип. - (t, 0С,                                               (4.10)

где tкип -  температура кипения неочищенного раствора алканоламина, 0С. 

                 Определяется по [16];

       (t - разность температур,0С. (t = 8-120С.

3. Определяют температуру низа десорбера tн (0С) по формуле:

tн = tв + (t1, 0С,                                          (4.11)

где tв - температура верха десорбера, 0С (см.п.2);

       (t1 - температурный перепад по высоте десорбера, 0С. Из практических 

               соображений (t1 = 10-200С.

4. Задаются количеством теоретических тарелок в разных секциях десорбера (суммарно - 2-6 штук) и перепадом давления на одной теоретической тарелке ((( = 1,0-1,6 кПа) и определяют давление в питательной секции десорбера ((n ) по формуле:

(n = (в + (( ( nу , кПа,                                         (4.12)

где (в - давление верха десорбера, кПа;

       nу - количество теоретических тарелок в укрепляющей секции 

              десорбера (nу = 1-2).

5. По уравнению Трегубова и принятой доле отгона насыщенного раствора абсорбента на входе в десорбер l ( l должно превышать долю кислых газов в насыщенном абсорбенте на 3-5% масс.) методом подбора определяют температуру насыщенного раствора абсорбента в входе в десорбер.

6. Составляют материальный и тепловой балансы десорбера и определяют количество тепла, подводимого в рибойлер десорбера, с учетом теплоты разложения соединений Н2S и СО2.

7. Определяют по уравнению (4.6) количество практических тарелок в десорбере.

8. По методикам, изложенным в настоящем разделе для абсорбера, определяют диаметр и высоту десорбера.

4.3. Основы технологии очистки газа физическими абсорбентами

Процессы физической абсорбции основаны на растворении компонентов газа в жидкости, происходящем по закону Генри (объем поглощаемого компонента пропорционален его парциальному давлению в газовой смеси).

Растворимость кислых компонентов в физических абсорбентах при различных температурах описывается уравнением [16].

ln К = Д1 + Д2Т + Д3/Т + Д4lnТ,                            (4.13)

где К - константа Генри;

       Д1-Д4 - коэффициенты, определяемые по Приложению ;

       Т- температура контакта, К.

Растворители, применяемые в процессах физической абсорбции, приведены в п. 1. Из этих растворителей наиболее эффективными для очистки природных газов от Н2S, СО2 и других сероорганических соединений являются моно- и диалкиловые эфиры полиэтиленгликолей (ПЭГ), имеющие фирменное название "Селексол" и "Сепасолв".

В качестве абсорбента используется концентрированный (содержание воды - 0-5% масс.) диметиловый эфир полиэтиленгликоля, который хорошо поглощает все сернистые соединения, диоксид углерода и воду. Этот абсорбент используется для селективной очистки природного газа от сероводорода в присутствии диоксида углерода, так как растворимость Н2S в нем в 7-10 раз выше растворимости СО2. Одновременно процесс используется и для осушки газа. По поглотительной способности селексола различные компоненты газа располагаются в следующем ряду:

Н2О> СS2>СН3SН> Н2S> С5Н12> С4Н10> С3Н8>СО2> С2Н6

Селективное выделение сероводорода из природного газа позволяет получить кислый газ - сырье производства элементной серы - с малым содержанием других компонентов, что значительно улучшает показатели процесса Клауса (см.главу 7).

В технологическую схему процесса "Селексол" входят абсорбер, регенератор, выветриватели, теплообменники и насосы.

Принципиальная схема процесса приведена на рис.4. Давление абсорбции - 7,0-7,5 МПа, температура - 25-350С, кратность подачи абсорбента - 1,5-2,5 л/м3 газа.

Регенерация абсорбента осуществляется понижением давления в выветривателях и десорбере и отдувкой топливным или инертным газом, а также подводом тепла в куб десорбера.

Другой разновидностью абсорбента на основе диалкиловых эфиров полиэтиленгликолей является смесь метилизопропиловых эфиров ПЭГ - "Сепасолв-МПЕ". По растворимости Н2S и СО2 абсорбенты "Селексол" и "Сепасолв-МПЕ" практически идентичны. "Сепасолв-МПЕ" обладает меньшей вязкостью и меньшим давлением насыщенных паров. Регенерация абсорбента осуществляется при температуре около 1400С с подачей или без подачи отдувочного газа (во втором случае абсорбент содержит 3-5% масс. воды).

Очистку природных газов гликолями (ДЭГ, ТЭГ) применяют обычно на промыслах в тех случаях, когда газ содержит большое количество кислых компонентов, но его не требуется глубоко очищать до требований стандарта на газ, направляемому потребителям. В этом случае очищенный газ используется как топливный для нужд промысла или закачивается в пласт для поддержания пластового давления.

Метанол используется в процессе "Ректизол" - одном из первых абсорбционных процессов для очистки природного газа. Абсорбция проходит при давлении 2,0-7,5 МПа, температуре - минус 35 - минус 700С, кратность подачи метанола - 0,3-0,5 л/м3 газа. Десорбция осуществляется ступенчатым понижением давления, а на последней ступени может применяться тепловая регенерация.

N- метилпирролидон используется в качестве абсорбента в процессе "Пуризол". Этот абсорбент хорошо поглощает сероводород и меркаптаны и хуже диоксид углерода. N- метилпирролидон легко регенерируется снижением давления до атмосферного.  Для его глубокой регенерации достаточно повысить температуру в кубе десорбера до 100-1300С.

В "Сульфинол"-процессе в качестве абсорбента используется комбинированный поглотитель: сульфолан-физический и диизопропаноламин (ДИПА) - химический растворитель. В состав "Сульфинол"-смеси входят сульфолан (40-60%), ДИПА (30-45%) и вода (5-15%). Этим абсорбентом обеспечивается глубокое извлечение Н2S, СО2, СОS, CS2, RSH и RSR. Основное количество компонентов поглощается  физическим растворителем, тонкая очистка осущетсвляется ДИПА. Процесс абсорбции  осуществляется при давлении газа (0,2-7,0 МПа), температуре  окружающей Среды и кратности циркуляции абсорбента - 1,5-2,5 л/м3 газа. Десорбция проходит в две ступени - снижением давления в выветривателе и подводом тепла (температура 65-700С) в регенератор. В целом технологические схемы процессов  "Сульфинол" и этаноламинной очистки одинаковы.

6. Краткие сведения о технологии очистки растворами солей 

щелочных металлов и аминокислот

Абсорбентами в процессе карбонатного извлечения кислых компонентов из газа являются растворы карбонатов натрия и калия с добавлением активаторов.

Химизм процесса карбонатной очистки описывается следующими уравнениями (на примере поташа):

К2СО3 + СО2 + Н2О = 2КНСО3;

К2СО3  + Н2О = КНСО3 + КHS;

СОS + Н2О = СО2 + Н2S                           (4.14)

Процесс проводится при сравнительно высоких температурах (90-1200С) и давлениях (выше 2,0 МПа). В отношении технологической схемы и оборудования карбонатная очистка аналогична аминной.

В процессе "горячий поташ" используется 25-35% -ный водный раствор К2СО3, удаляющий из газа Н2S, СО2, СОS и СS2, но не удаляющий меркаптаны. Процессы абсорбции и десорбции проходят при температуре 105-1150С, но давление в абсорбере составляет 2-14 МПа, а в десорбере - 0,2-0,8 МПа. Процесс "горячий поташ" целесообразно применять для очистки больших потоков газа с концентрацией кислых компонентов более 5-8%. Эффективность процесса повышается добавкой различных катализаторов, увеличивающих активность абсорбента, снижающих коррозионность и пенообразование.

В промышленности применяется процесс "Алкацид", в котором используются два типа абсорбентов: алкацид - "М" (содержит натриевую соль (-аминопропионовой кислоты) и алкацид - "ДИК" (содержит калиевую соль диэтил- или диметилглицина). Первый абсорбент применяют для одновременного извлечения Н2S  и СО2, второй - для избирательного извлечения Н2S в присутствии СО2, а также небольшого количества СS2.
Лекция №1 Осушка природного газа.

1. Влагосодержание природного газа и способы его осушки. Основные требования к качеству транспортируемого газа. Точка росы газа по влаге и тяжелым углеводородам. 

2. Абсорбционная осушка: технология и  аппаратура, регенерация абсорбентов. 

3. Сведения об адсорбционной осушке, физико-химическая характеристика адсорбентов.
1. Влагосодержание природного газа и способы его осушки

В пластовых условиях природный газ находится в контакте с водой, поэтому природные газы всегда насыщены влагой. Содержание влаги в газе зависит от давления, температуры и состава: чем выше температура контакта газа с водой, тем больше паров воды содержит природный газ; чем выше давление, тем меньше паров воды переходит в газ; повышение содержания в газе тяжелых углеводородных компонентов, диоксида углерода и сероводорода увеличивает содержание воды, а присутствие азота - уменьшает.

Максимальное количество влаги, необходимое для насыщения газа при заданных давлении и температуре, называется влагоемкостью или влагосодержанием газа.

Фактическое количество влаги, содержащееся в 1м3 газа, называется абсолютной влажностью и измеряется в граммах на кубический метр (г/м3).

Отношение абсолютной влажности газа к его влагосодержанию называется относительной влажностью и измеряется обычно в процентах.

Для определения влагосодержания газа используют графики, приведенные на рис. 1.

По основному графику определяют влагосодержание бессернистого природного газа относительной плотностью по воздуху ( = 0,6 в зависимости от его температуры и давления. Влагосодержание газа при нормальных (О0С; 0,1 МПа) и стандартных (200С; 0,1 МПа) практически одинаково. По вспомогательным графикам определяют поправочные коэффициенты на относительную плотность газа по воздуху, отличающуюся от 0,6, и на соленость воды, находящейся в контакте с газом. Поправочные коэффициенты необходимо умножать на влагосодержание газа, определенное по основному графику.

Влагосодержание бессернистого природного газа можно определять также по формуле [13]:



,        (5.1)

где W - влагосодержание газа, г/м3;

       Р - давление газа, МПа;

       t - температура газа, 0С.


наличие в газе избыточной влаги вызывает ряд серьезных проблем при транспортированию газа. При обработке и транспортированию газа за счет снижения температуры в системе  происходит конденсация водяных паров и следовательно образование в ней водного конденсата. Последний в свою с компонентами  природного газа образует гидраты.  Гидраты, отлагаясь в газопроводах, уменьшают их сечение, а иногда приводят к аварийным остановкам. Наличие воды в  системе усиливает коррозию оборудования, особенно при содержании в  сырье  килых компонентов. 

В связи с этим перед дальнейшей переработкой и применением природный газ необходимо осушать для повышения теплоты сгорания, предупреждения замерзания влаги в аппаратах и трубопроводах, увеличения пропускной способности трубопроводов и др. Остаточное содержание влаги регламентируется точкой росы осушенного газа. Точкой росы газа называется наивысшая температура, при которой при данных давлении и составе газа начинают конденсироваться капли воды. Депрессией точки росы называется разность между точкой росы влажного и осушенного газа:

                   (t = tв.г. - tо.г.                                                                            (5.2) 

В зависимости от требуемой точки росы осушка газа может осуществляться охлаждением, абсорбцией и адсорбцией паров влаги, а также комбинированием этих способов. Первый из этих методов (охлаждение) применяется на установках  низкотемпературной сепарации с впрыском ингибиторов гидратообразования и для предварительного удаления основного количества влаги перед применением других способов осушки.

Выбор способа осушки газа зависит от состава сырья. Для тощих газов, т.е.  газов, не содержащих тяжелые углеводороды выше пороговой концентрации,  применяются абсорбционные и адсорбционные процессы.  При наличии в газе конденсата переработка газа осуществляется с применением низкотемпературных процессов.  Здесь под выражением «пороговая» подразумеваются та концентрация углевородов, которая не служит препятствием для нормальной транспортировки газа.

Более распространены абсорбционные и адсорбционные способы осушки, а также комбинирование этих способов в одной установке.

В табл. 1 приведены основные преимущества абсорбционных и адсорбционных процессов осушки газа. Необходимо отметить, что капитальные и эксплуатационные затраты по обоим типам установок примерно одинаковы и оба процесса обеспечивают требуемое качество осушки газа.

Таблица 1

Основные преимущества абсорбционных и адсорбционных процессов осушки газа

	Абсорбция
	Адсорбция

	1
	2

	1.Стабильное качество осушки газа

2.Непрерывность процесса
	1.Отсутствие жидкостных потоков и

   трубопроводов

	3.Высокая технологическая гибкость

4.Низкие потери давления газа
	2.Малая доля ручного труда и   вы-

    сокая степень автоматизации


2. Абсорбционная осушка газов

противоточные абсорбционные процессы применяются для осушки  тощих газов,  также для осушки  кислых газов, т.е.  газов после очистки от кислых компонентов с применением водных растворов разных реагентов, при подготовке газов к  низкотемпературной переработки и т.д.   

Осушка газа абсорбентами основана на разности парциальных давлений водяных паров в газе и абсорбенте.

2.1. Принципиальная схема и технологический режим процесса

Принципиальная технологическая схема установки абсорбционной осушки газа приведена на рис. 2.

По этой схеме влажный газ I направляют в абсорбер 1 под нижнюю тарелку. Контактируя с абсорбентом, стекающим с верха десорбера, газ осушается по мере подъема его снизу вверх. Осушенный газ II подается в магистральный газопровод или на дальнейшую переработку.

Регенерированный абсорбент III, стекая с верха абсорбера, в результате контакта со встречным потоком газа насыщается парами воды. Насыщенный влагой абсорбент IV c низа абсорбера 1 редуцируется  в турбине 3 и после теплообменника 5 поступает в десорбер 6. Регенерированный абсорбент III с низа десорбера 6 охлаждается в теплообменнике 5 и поступает в емкость 4, откуда насосом 3 прокачивается через холодильник 2 и вновь подается в абсорбер 1. В емкость 4 для восполнения потерь подают свежий абсорбент VII. В куб десорбера 6 для снижения парциального давления водяных паров подают отпаривающий агент VI.

На промышленных установках часть абсорбента, циркулирующего в системе, подвергается фильтрации для улавливания твердых частиц и грязи, которые вызывают вспенивание абсорбента и препятствуют нормальному проведению технологического процесса.

Эффективность осушки газа абсорбционным способом зависит от природы абсорбента, концентрации абсорбента на входе в абсорбер, кратности циркуляции абсорбента, термодинамических параметров абсорбции, организации поверхности контакта массообменивающихся фаз, наличия примесей и жидких углеводородов в осушаемом газе.

Основными показателями технологического режима процесса абсорбционной осушки являются температура, давление, кратность циркуляции абсорбента и концентрация регенерированного абсорбента.

Обычно процесс абсорбции проводят при температурах от 10 до 40-700С, давлении - до 10-14 МПа, кратности циркуляции абсорбента - 10-100 л на 1000 м3 газа (от 10 до 35 л на 1 кг извлекаемой влаги), концентрации регенерированного абсорбента - 98,0-99,9%. В целом выбор технологического режима и абсорбента  зависит от требуемой депрессии точки росы газа.

Процесс десорбции протекает при повышенной температуре (до 160-2000С) и практически под атмосферным давлением.

 2.2. Применяемые абсорбенты

В качестве абсорбентов для осушки природного газа используются различные гликоли (этиленгликоль, диэтиленгликоль, триэтиленгликоль, пропиленгликоль), растворы хлористого кальция и хлористого лития, комбинированные растворы. 

Все применяемые осушители должны иметь:

а) высокую поглотительную способность в широком интервале концентраций, давления и температур;

б) низкие давления насыщенных паров, чтобы потери, связанные с их испарением, были незначительными;

в) температуру кипения, отличающуюся от температуры кипения воды настолько, что отделение поглощенной воды от осушителя могло бы осуществляться простым способом; 

г) плотность, отличающуюся от плотности углеводородного конденсата для обеспечения четкого разделения простыми способами;

д)  низкую вязкость в условиях эксплуатации, обеспечивающую хороший контакт с газом в абсорбере, теплообменниках и другом массообменном оборудовании;

е) высокую селективность в отношении компонентов газа, т.е. низкую взаиморастворимость в нем;

ж) нейтральные свойства, т.е. не вступать  в химические реакции  с ингибиторами, применяемыми в процессе добычи газа;

з) малую коррозионную активность;

и) низкую вспениваемость  в условиях контакта с газовой смесью;

к) высокую устойчивость против окисления и термического разложения.

Этим требованиям  в той или иной степени отвечают гликоли – этиленгликоль (ЭГ), диэтиленгликоль (ДЭГ), триэтиленгликоль (ТЭГ), пропиленгликоль (ПГ), смеси гликолей с их эфирами и т.д.

На практике  в схемех установок абсорбционной осушки газа в качестве  осушителей применяются высококонцентрированные растворы ДЭГа и ТЭАа

В табл. 2 приведены основные преимущества и недостатки использования различных абсорбентов.

Таблица 2

Преимущества и недостатки абсорбентов для  осушки газа

	Абсорбент
	Преимущества
	Недостатки

	1
	2
	3

	Раствор хлористого кальция
	 Дешев. Малый удельный расход (1,4-6,4 кг на 

1 млн.м3 осушенного газа)
	  Образует эмульсию  с жид-кими углеводородами. Об-разует химические соедине-ния с Н2S. Электролити-ческая коррозия.Малая деп-рессия точки росы газа

 (11-19,50С)

	Раствор хлористого лития
	   Высокая поглотительная способность по воде.Малая коррозионность. Стабиль-ность по отношению к гидролизу.Депрессия точки росы газа достигает 22,2-37,20С.
	Высокая стоимость.Товар-

ные сорта содержат примеси, способствующие коррозии

	Раствор: 10-30% МЭА, 60-85%  ДЭГ, 5-10% воды
	  Одновременно извлекает из газа воду, СО2 и Н2S, т.е. одновременно осушает и очищает газ. Уменьшает склонность амина к пено-образованию 
	   Потери из-за уноса больше, чем при применении ТЭГ. Применяется только для осушки и очистки кислых газов. Коррозионность при температурах регенерации. Малая  депрессия точки росы газа

	Продолжение табл.5.2

	1
	2
	3

	ДЭГ
	  Высокая гигроско-пичность.Стабильность в присутствии сернистых сое-динений, О2 и СО2 при обычных температурах. Концентрированные раст-воры не затвердевают
	   Потери от уноса больше, чем ТЭГ. Трудно получить растворы высокой концен-трации (выше 95%). Деп-рессия точки росы газа меньше, чем при осушке ТЭГ. Высокая стоимость

	ТЭГ
	 Высокая гигроскопичность.

Высокая депрессия точки росы осушаемого газа (27,8-47,30С).Стабильность в при-сутствии сернистых соедине-ний, О2 и СО2 при обычных температурах. Простота ре-генерации до концентрации 99%.Малые потери от уно-са. Концентрированные растворы не затвердевают
	 Большие капитальные затраты. Склонность к пе-нообразованию в присут-ствии легких углеводород-ных жидкостей. Необходи-мость иногда добавлять антивспениватель


Из-за недостатков, указанных в табл. 2, на практике довольно редко применяются растворы хлористого кальция и хлористого лития.

Комбинированные растворы, например 10-30% МЭА (моноэтаноламина), 60-85% ДЭГ (диэтиленгликоля) и 5-10% воды, применяются для одновременной осушки и очистки газа от кислых компонентов (СО2 и Н2S) при малых их содержаниях.

Массовое применение в процессах осушки газа абсорбционными методами в настоящее время нашли гликоли - триэтиленгликоль (ТЭГ) за рубежом и, главным образом, диэтиленгликоль (ДЭГ) в отечественной практике.

Основные физико-химические свойства этих гликолей приведены в табл. 3.

Таблица 3

Основные физико-химические свойства   гликолей

	Наименование
	ДЭГ
	ТЭГ

	1
	2
	3

	Химическая формула
	С4Н10О3
	С6Н14О4

	 Молекулярная масса
	106,12
	150,18

	Плотность при 200С,кг/м3
	1118,4
	1125,4

	Температура кипения при атмосферном давлении, 0С
	245
	287,4

	Абсолютная вязкость при 200С, мПа(с 
	35,7
	47,8

	Удельная теплоемкость при 200С, Дж/(г(К)
	2,093
	2,198

	Удельная теплота испарения при атмосферном давлении, кДж/кг
	348,34
	414,91

	Температура разложения (теоретическая), 0С
	164,4
	206,7

	Температура замерзания, 0С
	-8
	-7,2


Потери гликоля при осушке газа слагаются из следующих составляющих:

испарение осушенным газом в абсорбере (7-8%);

капельный унос осушенным газом из абсорбера (70-75%);

испарение в дистиллят при десорбции (8-10%);

термическое разложение в испарителе (1-2%);

унос с газом дегазации раствора в сепараторе (1-2%);

утечки через сальники насосов и в коммуникациях (0-3%);

при отборе проб, ремонте, аварийных остановках (0,5-3%).

В эксплуатационных затратах на осушку газа потери гликоля составляют от 40 до 75%.

2.3. Влияние различных параметров и процесс абсорбционной сушки

Температура. Как уже отмечено выше, процесс абсорбции проводят при температурах от 10 до 40-700С. Чем ниже температура процесса, тем эффективнее идет процесс абсорбции. Однако более низкие, чем 100С, температуры процесса приводят к значительному увеличению вязкости абсорбента и к росту затрат на его охлаждение. Верхний предел температур объясняется снижением эффективности процесса и уменьшением депрессии точки росы, а также высокой испаряемостью абсорбента.

Процесс десорбции проводят, наоборот, при высоких температурах (до 160-2000С), которая ограничена температурой разложения гликолей (см.табл.5.3).

Давление. Давление в абсорбере сравнительно мало влияет на процесс осушки газа и в основном определяется требуемым давлением осушенного газа. Давление на промышленных установках достигает 14 МПа.

Процесс десорбции проводят под практически атмосферным давлением или даже под вакуумом.

Кратность циркуляции абсорбента. Кратность циркуляции абсорбента определяется требуемой депрессией точки росы; чем выше депрессия, тем больше должна быть кратность циркуляции. Однако влияние этого параметра на глубину осушки газа уменьшается свыше некоторого ее значения (например, для ТЭГа это влияние уменьшается при кратности свыше 55-65 л на 1 кг извлекаемой влаги), но при этом возрастают эксплуатационные и капитальные затраты. Большинство установок осушки ТЭГом эксплуатируются при кратности циркуляции абсорбента 10-35 л на 1 кг извлекаемой из газа влаги.

Расход подаваемого в абсорбер абсорбента определяется из формулы:

Gа = 

,                                                 (5.3)

где Gа - расход абсорбента, кг/ч;

       Vг - количество осушаемого газа, м3/сут;

        (W - количество влаги, извлекаемой из газа, кг/м3;

        g - удельный расход абсорбента, кг/кг влаги.

Кратность подачи абсорбента зависит также от конструкции абсорбера и эффективности контактных устройств в нем.

Концентрация регенерированного абсорбента . Наибольшее влияние на величину депрессии точки росы осушаемого газа оказывает концентрация гликоля в растворе абсорбента, подаваемого в абсорбер. Значения равновесной точки росы газа, которые можно в принципе обеспечить водными растворами гликолей, определяются по специальным графикам, построенным для каждого абсорбента в отдельности (рис. 5.3). Эта равновесная точка росы является минимально возможной на выходе газа из абсорбера.

На промышленных установках осушить газ до равновесной точки росы невозможно, так как он контактирует с гликолем расчетной концентрации только на одной верхней тарелке, а на остальных тарелках - с более разбавленным раствором гликоля (разбавление происходит в результате насыщения абсорбента водой). Поэтому на технологических установках фактическая точка росы осушенного газа на 5-110С выше равновесной, при этом достигаемая  точка росы обычно бывает не ниже      -25(-300С, а депрессия - 30-400С при  концентрации регенерированного абсорбента - 98,0-98,7%). При использовании низких температур в дальнейшей переработке газа такая осушка газа оказывается недостаточной.

Для более глубокой осушки необходимы гликоли с высокой концентрацией в растворе (до 99,8-99,9%). В этом случае депрессия точки росы может достигать 85-900С.

При регенерации под атмосферным давлением и рибойлерным подводом тепла в куб десорбера можно достичь концентрацию ДЭГа до 97,5%, а ТЭГа - 98,7-99,0% [13].

Для повышения концентрации регенерированного абсорбента, а следовательно, и эффективности осушки применяется:

- регенерация под вакуумом;

- ввод отпарного газа в десорбер;

- азеотропная перегонка.

Для регенерации гликолей под вакуумом используется обычно давление 0,006-0,008 МПа. При этом температура регенерации ДЭГа составляет 120-1500С и достигается 98,5-99,3%-ная концентрация: при температуре регенерации ТЭГа не выше 2040С достигается концентрация раствора до 99,5%. При применении таких высококонцентрированных растворов депрессия точки росы достигает 50-700С.

Вакуум в десорбере или испарительной камере создается с помощью вакуум-насоса или эжектора.

При регенерации  гликоля отпарным газом в десорбер подается осушенный природный или инертный газ для  понижения парциального давления водяного пара. Концентрация гликоля при этом повышается до 99,9%. Установлено, что влияние газа отпарки больше сказывается на повышении концентрации ТЭГа, чем ДЭГа. Расход газа отпарки составляет 10-60 м3/ м3 гликоля.

Для снижения затрат на регенерацию абсорбентов вместо газа отпарки используются бензол, толуол, ксилол и другие низкокипящие вещества, образующие с водой азеотропные смеси. Ввод этих веществ осуществляется через перфорированную трубу под уровень горячего раствора гликоля в количестве не более 10% от общей массы абсорбента. Равномерно распределяясь по сечению и поглощая влагу, введенное вещество образует азеотропную смесь, кипящую при температуре более низкой, чем вода. При  азеотропной  регенерации концентрация абсорбента достигает 99,99%, а точка росы осушенного газа достигает - 750С.

В целях сокращения расхода отпарного газа и азеотропного агента иногда применяется двухступенчатая осушка. В этом случае в абсорбер подаются два потока абсорбента: грубо регенерированный - примерно в середину колонны и тонко регенерированный - в верхнюю часть абсорбера.

Грубо регенерированный абсорбент поглощает основную часть влаги из газа в нижней части абсорбера. Частично  осушенный газ в верхней части абсорбера контактирует с высококонцентрированным потоком кликоля, где и достигается требуемая точка росы газа. В этом случае для регенерации насыщенного гликоля используются две колонны - в одной осуществляется грубая  регенерация всего потока насыщенного гликоля, в другую  направляется только часть грубо регенерированного раствора и доводится в ней до высоких концентраций.

Применение двухступенчатой схемы регенерации гликоля снижает энергетические затраты и расход газа отпарки или азеотропного агента. Максимальная депрессия точки росы с использованием ТЭГа в качестве абсорбента по этой схеме достигает 900С.

Контактные элементы абсорбера. Общий  коэффициент полезного действия ректификационных тарелок в асборбере  находится в пределах 25-40%. Наилучшими  контактными элементами гликолевых абсорбентов являются колпачковые тарелки [15], так как они устойчиво работают при  изменяющейся производительности установки по газу. Клапанные тарелки различных конструкций, в которых величина сечения для прохода газа увеличивается с увеличением скорости потока, имеют высокую по сравнению с колпачковыми тарелками производительность, но они малоэффективны при скоростях газа ниже расчетной из-за провала абсорбента через отверстия под клапана. Насадочные абсорберы имеют узкий диапазон устойчивой работы и обычно применяются на небольших промысловых установках, где величина депрессии точки росы, равная 28-340С, вполне достаточна.

Количество тарелок в абсорбере составляет 4-20 штук.

Наличие в газе углеводородного конденсата. Наличие в газе углеводородного конденсата (особенно ароматических углеводородов) приводит к его растворению в растворе абсорбента, что снижает его осушающую способность, увеличивает вспениваемость и унос гликоля.

Наличие в газе соленой пластовой воды.  Соленая пластовая вода может попадать в газ при его сепарации. Соли растворяются в гликолях, тем самым их осушающую способность, а также осаждаются на поверхностях аппаратов (особенно, теплообменных) и ухудшают энергетические показатели работы установок. При содержании солей в ДЭГе более 5% он практически непригоден для осушки [13].

Для поддержания высокой эффективности процесса абсорбционной осушки периодически проводят обессоливание гликолей с применением ионитных фильтров и химических реагентов.

Наличие в газе сероводорода. Наличие в газе сероводорода влияет на влагоемкости газа, его температуру гидратообразования, вспениваемость раствора, а также на коррозионную и эрозионную способность газа. Количество влаги в газе, содержащем 10-15% сероводорода, примерно в два раза больше, чем у бессернистых газов при одних и тех же условиях, а температура гидратообразования выше.

Для предотвращения коррозии при осушке сероводородсодержащих газов перед десорбером обычно устанавливают отдувочную колонну для удаления из насыщенного абсорбента сероводорода, в основном, за счет снижения давления по сравнению с абсорбером.

Для снижения вспениваемости растворов абсорбента при переработке сероводородсодержащих газов их подвергают фильтрации на активных углях. Скорости потоков сероводородсодержащего газа на установках абсорбционной осушки не должны превышать 20 м/с во избежание эрозии.

5.2.4. Принципы расчета процесса гликолевой осушки газа

Абсорбция. Перед расчетом абсорбции на установках гликолевой осушки газа должны быть заданы: производительность установки Gг , относительная плотность осушаемого газа ( и содержание солей в растворе абсорбента С, требуемая точка росы осушенного газа tо.р., давление газа Рг, температура газа tг, средняя температура контакта при абсорбции tа , принятый абсорбент. Целью расчета является определение необходимого количества абсорбента и числа теоретических и практических тарелок в абсорбере, а также геометрических размеров абсорбера (диаметр и высота).

Порядок технологического расчета абсорбера следующий:

1. По рис. 5.1 с учетом относительной плотности осушаемого газа ( и содержания солей в растворе абсорбента С определяют при давлении газа Рг и температурах газа tг и требуемой точки росы осушенного газа tо.р  влажность газа на входе в абсорбер Wг и на выходе из него Wо.г.

2. Определяют количество влаги, удаленной из газа в абсорбере:

Wа = Wг - Wо.г                                                                     (5.4)

WаG = Wа - Gг                                             (5.5)

3. По рис. 5.3 определяют масовую концентрацию регенерированного абсорбента Хр при средней температуре контакта tа и требуемой точке росы осушенного газа tо.р.  Массовая концентрация насыщенного абсорбента Хн выбирается исходя из практических соображений, а затем проверяется по расчету регенерации абсорбента (Хн ( 96% масс.).

4. Для построения рабочей линии в абсорбере рассчитывают относительные мольные концентрации:

а) воды в регенерированном абсорбенте

Х(р = 
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где Мглик  - молекулярная масса гликоля.

б) воды в насыщенном абсорбенте

Х(н = 

,                                        (5.7)

в) воды в газе на входе в абсорбер

У(г = 

=1,24 ( Wг ,                               (5.8)

г) воды в газе на выходе из абсорбера

У(о.г = 

=1,24 ( Wо.г ,                           (5.9)

На основании этих расчетов определяют координаты рабочей линии: точка А(Х(р, У(о.г) и точка В (Х(н, У(г).

5. По уравнению материального баланса рассчитывают необходимое количество регенерированного абсорбента и кратность циркуляции абсорбента l:

L = 
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             Lg = L ( Mглик  ,                                                (5.11)

l = Lg/WAG                                                  (5.12)

6. Для построения кривой равновесия произвольно задаются рядом концентраций абсорбента Х, охватывающих имеющиеся концентрации от Хр  до Хн, а также  определяют относительные мольные концентрации воды в абсорбенте Х( (п.4а); точки росы газа для  принятых концентраций Х и средней температуре  контакта tа (рис. 5.3); влагосодержание газа (п.1) и относительные мольные концентрации воды в газе У( (п.4в).

7. В координатах Х( - У( строят рабочую линию АВ, линию равновесия и ступенчатую линию (рис.5.4) По ступенчатой линии определяют число теоретических тарелок в абсорбере n (для рис. 5.4  n=4).

8. Определяют число практических тарелок nр в абсорбере по формуле:

nр = 

,                                                   (5.13)

где ( - к.п.д. тарелок (( = 0,25-0,40)

9. Определяется диаметр абсорбера по методике, изложенной в разделе 4.2.5.

10. Определяется высота абсорбера по методике, также изложенной в разделе 4.2.5.

Десорбция. Перед расчетом десорбции на установках гликолевой осушки газа должны быть заданы: производительность десорбера по насыщенному абсорбенту Gа (кг/ч); массовые концентрации ненасыщенного (Хн) и регенерированного (Хр) абсорбента, взятые из расчета абсорбера;

Целью расчета является определение необходимого количества десорбирующего агента ( или тепла, подводимого через рибойлер в куб десорбера) и числа теоретических и практических тарелок в десорбере, а также геометрических размеров десорбера (диаметр и  высота).

Порядок технологического расчета десорбера следующий:

1. Строят кривую равновесия аналогично п.6 расчета абсорбера.

2. Определяют относительные мольные концентрации воды в регенерированном (Х(р) и в ненасыщенном (Х(н) абсорбентах аналогично п.4 а,б для расчета абсорбера.

3. Задаются мольной концентрацией воды (У(g)  в десорбированном продукте, выходящем с верха десорбера. С небольшим приближением для укрупненных технологических расчетов можно принять У(g = 1,0.

4. Рассчитывают мольную концентрацию воды (У(g)  в продукте, поступающем из рибойлера в куб десорбера, по  формуле:

У(0 = К ( Х(р ,                                                (5.14)

где К - константа фазового равновесия воды в растворе гликоля.

       С небольшим приближением можно считать, что К = 5-10 при условиях 

       в кубе десорбера.

5. На основании п.п 2-4 определяют координаты рабочей линии: точка А(Х(н, У(g) и точка В (Х(р, У(0). Рабочая линия необходима для определения числа теоретических тарелок в десорбере. Количеством теоретических тарелок n в десорбере можно задать из практических данных: обычно n составляет 3-5 штук.

6. Определяют расход десорбирующего агента g (G,Gg) по формулам:

g = 
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G = 

; моль/ч,                                  (5.16)

Gg  = 18, кг/ч                                         (5.17) 

В формуле (5.20) условно принято, что десорбирующий агент состоит только из паров воды с молекулярной массой 18.

7. Составляют тепловой баланс десорбера, по которому определяют количество тепла, подводимого в десорбер в рибойлере.

8. Определяют количество практических тарелок в десорбере по формуле (5.13).

9. Определяют диаметр абсорбера по методике, изложенной в разделе 4.2.5 и принимая Wдоп = 0,4-0,8 м/с.

10. Определяют высоту абсорбера по методике, изложенной в разделе 4.2.5.

5.3. Адсорбционная осушка газов

Адсорбционная осушка газа используется для получения низких точек росы газа, подвергаемого затем низкотемпературной переработке. При адсорбционной осушке  на молекулярных ситах-цеолитах точка росы осушенного газа достигает -900С.

5.3.1. Принципиальная схема процесса

Принципиальная схема установки адсорбционной осушки газа приведена на рис. 5.5. По этой схеме влажный газ I поступает во входной сепаратор 1, где от него отбивается капельная жидкость. Попадание жидкости в адсорбер вызывает механическое разрушение адсорбента. Из сепаратора 1 влажный газ поступает на осушку в адсорбер 2 или 3 (в зависимости от стадии цикла), из которых осушенный газ II подается на дальнейшую переработку или потребителю. Для регенерации насыщенного слоя адсорбента из основного потока осушенного газа II отбирается    5 газ на десорбцию III, нагревается в трубчатой печи 4 и подается в адсорберы 2 или 3 ( в зависимости от стадии цикла). Газ на десорбцию обычно подают в 

адсорберы снизу вверх - в противоположном направлении движения осушаемого газа. Влажный газ десорбции IV после конденсатора-холодильника 6 направляют в сепаратор 7, где от него отбивают капельную влагу V, и далее подают во влажный газ I. После стадии десорбции в адсорберы подают часть осушенного газа VI на охлаждение слоя адсорбента.

Осушаемый  газ и газ охлаждения имеют одно направление и поступают в верх адсорбера, а отводятся снизу;  газ десорбции поступает в низ адсорбера и отводится сверху. Это позволяет исключить взрыхление или уплотнение слоя адсорбента, его повышенный механический износ, обеспечить высокую степень регенерации нижней части слоя адсорбента и низкую загрязненность этой же части слоя во время охлаждения.

Время цикла адсорбции обычно кратно 6-8 ч и колеблется от 6 до 48 ч в зависимости от размеров слоя адсорбента. Наиболее часто используется 8-часовой цикл адсорбции, в этом случае  6 часов сокращает десорбция и 2 часа - охлаждение. Адсорберы работают попеременно в режимах адсорбции и десорбции-охлаждения.

Эффективность осушки газа адсорбционным способом зависит от: типа адсорбента, термодинамических параметров адсорбции, степени регенерации адсорбента; состава, влажности и наличия примесей в осушаемом газе.

5.3.2. Адсорбенты и технологический режим стадии адсорбции

При осушке газа используются оксиды алюминия, силикагели и цеолиты.

Оксид алюминия - самый дешевый из перечисленных адсорбентов, устойчив по отношению к капельной влаге, обеспечивает низкую точку росы (-600С) при высоком влагосодержании осушаемого газа. Основной недостаток адсорбента - невысокая адсорбционная емкость, быстро уменьшающаяся в процессе эксплуатации из-за хорошей адсорбции углеводородных компонентов. Высокая температура регенерации, необходимая для десорбции углеводородов, вызывает спекание и перекристаллизацию оксида алюминия. Его рекомендуется использовать в качестве защитного слоя для других адсорбентов при осушке очень влажного газа [13].

Силикагели широко применяются  при осушке газа. Они являются продуктами обезвоживния геля кремниевой кислоты, промытые от примесей, высушенные и прокаленные. Технический силикагель содержит около 99,5% масс.двуоксида кремния, некоторое количество оксидов алюминия, железа, кальция и других металлов, его применяют в виде зерен диаметром 0,2-7,0 мм. Насыпная плотность различных марок силикагеля колеблется от 400 до 670 кг/м3 (после сушки при 1500С), влагоемкость при 200С и относительной влажности осушаемого газа 40% - от 16 до 20% масс., суммарный удельный объем пор - от 0,21 до 4,05 см3/г, удельная плотность поверхности - 320-770 м2/г.

Для получения низких точек росы экономична двухступенчатая адсорбция. В первой по ходу влажного газа зоне размещается высокопористый сорбент с большим средним диаметром пор (3-10 нм), а во второй зоне - сорбент с относительно малым средним диаметром пор (1,5-3 нм). Такой способ осушки позволяет при использовании недорогого высокопористого адсорбента получить достаточно низкую точку росы. Его рекомендуется применять при температурах адсорбции от -50 до +900С, давлениях до 14 МПа и скоростях газа в адсорбере от 0,015 до 3 м/с при объемных соотношениях зон от 2:1 до 3:1.

Силикагели активно сорбируют углеводороды. Легкие углеводороды вплоть до бутана полностью десорбируются в процессе регенерации, пентаны и более  тяжелые десорбируются неполностью, ненасыщенные углеводороды при регенерации полимеризуются, снижая адсорбционную активность.

Хорошо адсорбирующиеся масла, гликоли, амины, ингибиторы гидратообразования и коррозии в процессе регенерации образуют смолистые соединения, закупоривающие поры сорбента. Амины разлагаются с образованием аммиака, разрушающего структуру силикагеля. Сероводород и диоксид углерода сорбируются силикагелем, но вытесняются в последующем водой, полностью десорбируясь при регенерации.

Максимально допустимая температура нагрева при регенерации составляет 200-2500С, при более высоких температурах поверхность силикагеля разрушается.

Молекулярные сита-цеолиты - самые дорогие адсорбенты. В практике находят применение искусственные и более дешевые природные цеолиты. Цеолиты обладают высокой адсорбционной активностью и избирательностью. Адсорбционная активность, в отличие от оксида алюминия и силикагеля, не зависит от влажности газа. Цеолиты особенно эффективны необходимости получения низких точек росы (-70(-900С). Адсорбционная емкость природных цеолитов выше, чем у силикагелей, но ниже искусственных цеолитов. Поглощение углеводородов и примесных компонентов зависит от структуры и размера пор.

Для осушки газа рекомендуется применять цеолит №а А с размером пор 0,4 нм. Цеолиты типа Х, имеющие  большие размеры пор одновременно с влагой адсорбируют некоторые углеводородные компоненты газа.

При осушке газа до точки росы - 400С можно использовать силикагель, оксид алюминия, цеолит, для более низких - только цеолит.

Цеолиты прочны при истирании и контакте с капельной  влагой. Эксплуатационные затраты при их использовании самые низкие, допустимая температура нагрева при регенерации 350-3700С.

Выбор типа адсорбента обусловливается составом  газа,  его исходной влажностью, наличием примесей, требуемой точкой росы осушенного газа.

При адсорбции наименьшее влияние на ее эффективность оказывает давление, поэтому давление адсорбции выбирают по необходимому давлению осушенного газа.

Наиболее существенными технологическими параметрами процесса адсорбции являются температура и скорость газа в слое адсорбента.

При адсорбции на оксиде алюминия и силикагеле снижение температуры адсорбции способствует  повышению поглотительной способности и увеличивает продолжительность фазы адсорбции. Для них рекомендуется температура адсорбции не выше 300С. При осушке высоковлажного газа выделяется большое количество теплоты адсорбции. Для ее отвода рекомендуется применение  охлаждающих змеевиков в слое  адсорбента. При осушке на цеолите снижение  температуры адсорбции вызывает уменьшение размеров входных окон и снижает поглотительную способность цеолитов. Нормальной температурой адсорбции для цеолитов считается 50-700С.

От скорости газа зависит время контакта газа с адсорбентом. Для получения низкой  точки росы время контакта должно быть не меньше 10 с, а минимальная скорость газа - 0,15 - 0,30 м/с. По мере уменьшения скорости газа увеличивается глубина  осушки  и продолжительность работы слоя до "проскока". Однако при этом увеличивается неравномерность распределения потока газа по сечению аппарата и требуется большой диаметр адсорбера.

Большая скорость прохождения газа через слой вызывает движение частиц адсорбента, их механическое разрушение, унос с потоком газа и увеличение гидравлического сопротивления слоя. При выборе скорости газа следует учитывать направление потока в адсорбере. При нисходящем потоке скорость газа может быть принята в 1,5-2 раза больше, чем при восходящем.

5.3.3. Технологический режим стадий десорбции и охлаждения

Десорбцию и охлаждение адсорбента обычно проводят при давлениях, равных давлению стадии адсорбции. Это связано с тем, что давление практически не оказывает никакого влияния на процессы десорбции и охлаждения (далее эти процессы  называются регенерацией адсорбента), п частая смена давлений в адсорбере вызывает механическое разрушение адсорбента.

Основное влияние на степень регенерации адсорбента оказывает температура. Для силикагелей и диоксида алюминия нормальная температура нагрева составляет 175-2000С. В случае осушки газов, содержащих С5+ допустим нагрев до 230-2500С, но это быстро снижает адсорбционную активность адсорбентов из-за дезактивации поверхности, разрушения структуры вследствие явлений спекания и перекристаллизации. Для цеолитов температура нагрева должна быть не менее 3000С и регенерация должна производиться осушенным газом, поскольку при регенерации влажным газом в адсорбенте остается остаточная влага, снижающая полноту осушки в цикле адсорбции.

Теплота регенерации расходуется на нагрев аппарата и слоя адсорбента до температуры десорбции, испарение поглощенных компонентов и потери в окружающую среду, составляющие обычно 3-5%.  Скорость нагрева адсорбента на установках осушки газа на основании практических данных должна составлять не более 600С в час. Период нагрева составляет 5/8 периода адсорбции. Температура регенерационного газа, выходящего из адсорбента в стадии нагрева, постепенно повышается. Окончание процесса десорбции фиксируется прекращением повышения его температуры. Поток горячего газа при десорбции рекомендуется подавать в направлении, противоположном движению газа при адсорбции тощих газов. При этом слои адсорбента, через которые проходит газ перед выходом из адсорбера, оказываются наиболее глубоко регенерированными, поскольку при десорбции они нагреваются до максимальной температуры процесса. При адсорбционной осушке газов, содержащих значительные количества С5+, склонных к коксованию и адсорбирующихся на выходе из слоя адсорбента, направление горячего потока регенерационного газа должно совпадать с направлением осушаемого газа. Это предотвращает перегрев выходного слоя и коксование углеводородов.

После периода десорбции слой адсорбента подвергается охлаждению. Период охлаждения занимает 3/8 периода адсорбции. Газ на охлаждение подается в том же направлении, что и при осушке, это позволяет сохранить наибольшую поглотительную способность выходного слоя адсорбента. Охлаждение считается законченным, если температура охлаждающего газа на выходе превышает температуру осушаемого газа на 20-300С.

Общий объем регенерационного газа зависит от количества поглощенной влаги, но обычно он не превышает 15% объема осушаемого газа [13].

5.3.4. Влияние физико-химических характеристик осушаемого газа на процессы адсорбции и регенерации

Основными физико-химическими характеристиками осушаемого газа, влияющими на процесс адсорбционной осушки, являются состав, влажность и наличие примесей. Они определяют выбор типа адсорбента и технологические параметры регенерации.

Присутствие в газе углеводородных компонентов тяжелее бутана требует более высоких температур регенерации адсорбента, снижает его поглотительную способность по воде и сокращает срок службы адсорбента. Газ перед осушкой должен быть тщательно отсепарирован.

Масла, соли, ингибиторы гидратообразования и коррозии, механические примеси загрязняют адсорбент и требуют специальных мероприятий для предотвращения их попадания в слой адсорбента. Для осушки газов, содержащих кислые компоненты, наиболее надежен цеолит.

5.3.5. Принципы технологического расчета адсорберов

При расчете адсорберов принимают во внимание продолжительность циклов, допустимую линейную скорость газа, влагоемкость адсорбента, необходимую глубину осушки газа, количество влаги, извлекаемой из газа, показатели адсорбентов при их работе в динамических условиях, особенности регенерации, допустимую величину потерь давления. Все эти величины взаимосвязаны. Для определения оптимальных размеров адсорбера расчет проводится несколько раз при различных значениях исходных данных.

Технологический укрупненный расчет адсорбера проводится в следующей последовательности:

1. По литературным данным или результатам научных исследований принимается продолжительность цикла адсорбции.

2. Определяют допустимую линейную скорость газа в адсорбере (см.раздел 5.3.2).

3. Принимается, что вся влага, поступающая в адсорбер с влажным газом, поглощается адсорбентом. Определяют количество влаги, извлекаемой из газа в адсоребере (см. разделы 5.1 и 5.2.4).

4. По производительности установки и допустимой линейной скорости газа определяют диаметр адсорбера Д по формуле:

Д = 1,128 

 , м                                      (5.18)

где V - производительность адсорбера, м3/ч;

       W - допустимая скорость газа, м/с.

Полученный диаметр округляют до большего значения нормализованных диаметров, в качестве которых можно использовать нормализованные диаметры абсорберов (см.раздел. 5.2.4).

5. Определяют удельную нагрузку слоя по воде q по формуле [15]:

q = 

,  кг/м2(мин,                                      (5.19)

где V -  производительность десорбера по газу, м3/ч;

       С - содержание влаги в газе, кг/м3 ;

       Д - диаметр адсорбера, м.

6. Определяют длину адсорбционной зоны (lag.3) по формуле [15]:

lag.3 = 31,3

,  м                          (5.20)

где Wг - линейная скорость газа в адсорбере, м/мин;

        

 - относительная влажность газа, %.

7. По рис. 5.6 и 5.7 определяют равновесную влагоемкость слоя ар и далее динамическую влагоемкость слоя адсорбента ад - по формуле [15]:

ад =  

,  %,                                 (5.21)

где lсл - длина слоя адсорбента, м(принимается равной 1-5 диаметров   

              адсорбера);

8. Определяют  время работы слоя адсорбента до проскока влаги ( по формуле [15] :

( = 

,  ч,                                           (5.22)

где (ад - средняя плотность адсорбента, кг/м3.

5.4. Комбинированные спсобы осушки газа

Сочетание абсорбционного и адсорбционного способов осушки газа позволяет при наименьших эксплуатационных затратах достигать практически полного извлечения влаги. Основное количество влаги при этом извлекается более дешевым абсорбционным способом, остаточная влага - более эффективным адсорбционным. В качестве адсорбента при комбинировании процессов используются только цеолиты, позволяющие достичь низкой точки росы осушенного газа.
ГЛАВА 6 

ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЕ УСТАНОВКИ ОТБЕНЗИНИВАНИЯ ГАЗОВ

В составе природных и нефтяных газов содержатся ценные углеводородные компоненты - этан, пропан, бутаны и более тяжелые углеводороды.

Этан является ценным нефтехимическим сырьем:  его основное количество подвергается пиролизу с получением этилена, который затем используется  для производства полиэтилена.

Пропан и бутаны применяются в качестве топлива для коммунально-бытовых нужд и в двигателях внутреннего сгорания (в основном, в сжиженном виде), в качестве  хладоагентов для получения  низких температур (при их испарении) и в качестве сырья для их химической переработки (производство полипропилена,  синтез изопренового каучука и др.).

Пентаны являются составной частью моторных топлив и сырьем для производства нефтехимических продуктов.

Для извлечения этих углеводородных компонентов из природных и нефтяных газов в мировой практике используют различные методы отбензинивания газов.

Продуктами установок отбензинивания являются  отбензиненный или сухой газ (метан или метан+этан), топливный газ (метан+этан+пропан) и деэтанизированный нестабильный газовый конденсат (газовый бензин) (фракция углеводородов С3+) или деметанизированный нестабильный газовый конденсат (фракция углеводородов С2+).

6.1. Классификация методов отбензинивания газов

Для отбензинивания газов используется четыре метода:

- низкотемпературная сепарация тяжелых углеводородных компонентов (НТС);

- низкотемпературная конденсация тяжелых углеводородных компонентов (НТК);

- абсорбционное отбензинивание газов, включая низкотемпературную абсорбцию (НТА);

- адсорбционное отбензинивание газов.

Каждый из этих методов является эффективным и используется при определенном содержании извлекаемых компонентов в исходном газе. Процессы НТК и НТС целесообразно применять при сравнительно больших содержаниях компонентов С3+ в исходном газе (400-600 г/м3 газа). Процес абсорбционного отбензинивания применяют при содержании углеводородов С3+ до 250 г/м3 газа, а процесс адсорбционного отбензинивания - при содержании углеводородов С3+ 1-20 г/м3 газа.

6.2. Извлечение тяжелых углеводородов методом низкотемпературной сепарации

Низкотемпературной сепарацией называется процесс однократной конденсации газа при температурах от минус 10 до минус 250С и разделения образовавшихся равновесных газовой и жидкой фаз. В равновесных газовой и жидкой фазах одновременно присутствуют все компоненты сырьевого газа, но жидкая фаза преимущественно состоит из углеводородов С3+, а газовая - из метана и этана.

Принципиальная технологическая схема установки НТС представлена на рис. 6.1. По этой схеме газ из скважины I поступает во входной сепаратор 1, где от газа отделяется пластовая вода с ингибиторами и сконденсировавшийся газовый конденсат. Далее газ охлаждается в регенеративных теплообменниках 2 и 3 и направляется через дроссель 4 в низкотемпературный сепаратор 5. За счет перепада давлений в дросселе 4 понижается температура газа. Вместо дросселя 4 может использоваться детандер (машина, приводимая в действие за счет энергии газа, газ при этом снижает давление и температуру) или испаритель холодильной машины (в случае низкого исходного давления сырьевого газа). Жидкая фаза IV из низкотемпературного сепаратора 5 проходит дроссель 6 и поступает в сепаратор 7, где из нее выветривается образовавшийся при дросселировании газ V. Для  предупреждения гидратообразования в поток газа перед теплообменниками 2 и 3 и перед дросселем 4 подается  гликоль или метанол.

Эффективность работы установок НТС зависит от состава исходного газа и температуры и давления в низкотемпературном сепараторе.

Давление сепарации определяется давлением исходного газа и в пределах обычно используемых давлений (5,0-7,5 МПа) мало влияет на степень извлечения компонентов С5+.

Чем ниже температура процесса и чем больше содержание в исходном газе тяжелых углеводородов, тем больше степень извлечения последних. Для обеспечения высокой степени извлечения тяжелых углеводородов при более легком составе исходного газа требуется более низкая температура.

Для лучшего извлечения тяжелых углеводородов при их сравнительно низком содержании в исходном газе используются два способа: сорбция в потоке и изоэнтропийное расширение газа.

Сорбция в потоке - это впрыск в поток газа перед низкотемпературным сепаратором стабильного газового конденсата или других углеводородных жидкостей для утяжеления состава газа.

Изоэнтропийное расширение газа - это расширение газа в детандерах, позволяющее использовать энергию газа для других целей, например, для перекачки жидкостей, генерации электроэнергии и др. Для такого расширения газа необходимо иметь достаточно высокое его начальное давление.

По мере разработки месторождения из-за снижения начального давления газа и облегчения его состава эффективность процесса НТС постоянно снижается, и поэтому этот процесс целесообразно использовать только на небольших месторождениях с коротким сроком разработки, а также для первичной обработки газа на промыслах с последующей его подачей на ГПЗ.

В ряде случаев при снижении начального давления газа перед входным сепаратором установки НТС устанавливают дожимной компрессор, повышающий давление газа (компрессионный метод отбензинивания), или же вместо дросселя на входе газа в низкотемпературный сепаратор помещают холодильную машину для снижения температуры газа.

Процесс НТС перерос в процесс низкотемпературной конденсации (НТК), отличающийся значительно более низкими  температурами охлаждения потока газа (до -90(-1200С).

6.3. Извлечение тяжелых углеводородов методом низкотемпературной конденсации

Принципиальное отличие процесса НТК от процесса НТС - это использование  более низких температур за счет дополнительного охлаждения потока сырьевого газа.

Принципиальная схема процесса НТК приведена на рис. 6.2. В целом технологические схемы процесса могут различаться по числу ступеней сепарации (одно-, двух- и трехступенчатые), по виду источников холода (с внешним холодильным циклом, с внутренним холодильным циклом и с комбинированным холодильным циклом) и по виду получаемого целевого продукта (С2+ и С3+). В свою очередь внешний холодильный цикл (использование холодильных машин и затраты энергии извне) может быть с однокомпонентным хладоагентом и многокомпонентным (смешанным) хладоагентом. Внутренний холодильный цикл (использование энергии самого перерабатываемого газа) может быть с дросселированием технологических потоков и с узлом детандирования газа.

Установки с внешними холодильными циклами рекомендуется использовать при переработке газов с большим содержанием компонентов С3+, а с внутренними - при малом содержании углеводородов С3+, но при высоком начальном давлении газа.

Для подвода холода в холодильнике 2 (рис. 6.2) используются холодильные машины (компрессоры), подключенные для перекачки хладоагента по следующему   замкнутому контуру: холодильник 2 ( холодильная машина ( холодильник для охлаждения сжатого хладоагента ( дроссель ( холодильник 2. В качестве хладоагентов могут использоваться этан, этилен, пропан, аммиак и др.  (однокомпонентный хладоагент) или смеси углеводородов (многокомпонентный хладоагент).

Использование внешних холодильных циклов позволило достичь степени извлечения этана 87%, пропана - 99%, бутана и высших - 100%.

Использование для выработки холода турбодетандеров нового типа, позволяющих конденсировать внутри себя до 20% жидкости, и создание новых высокоэффективных теплообменников и теплоизоляционных материалов, исключающих потери низкотемпературного холода, позволили сделать процесс НТК наиболее экономичным по сравнению с другими способами даже при низком давлении исходного газа и широком изменении его состава.

Современные турбодетандерные заводы работают в широком диапазоне изменения рабочих параметров:

- сырьевой газ - нефтяной и природный;

- давление сырьевого газа - 0,7-11 МПа;

- температура на выходе из турбодетандера - до -1200С;

- степень извлечения этана - до 87%, пропана - до 96%, бутана и внешних - до 100%;

- пропускная способность по сырьевому газу - от 100 млн.м3/год до 15 млрд.м3/год .

Принципиальная схема НТК с применением детандера представлена на рис. 6.3. Товарный газ, уходящий с установки, для повышения давления компримируется в турбодетандере 9, привод которого осуществляется за счет энергии газа из сепаратора 5. Образовавшаяся в турбодетандере двухфазная смесь с содержанием жидкости до 20% масс. направляется в сепарационную часть ректификационной колонны 8. Жидкость, стекая вниз по колонне, создает поток орошения.

На эффективность процесса НТК оказывают влияние давление и температура. Повышение давления увеличивает степень конденсации углеводородов, но уменьшает селективность. Снижение температуры при постоянном давлении наряду с увеличением степени конденсации приводит к увеличению селективности: тяжелые углеводороды переходят в жидкую фазу быстрее.

В условиях эксплуатации месторождения при облегчении состава исходного газа эффективность охлаждения в детандере увеличивается при постоянном давлении на его входе, то есть снижение степени извлечения целевых компонентов из облегчающегося состава газа будет компенсироваться автоматическим снижением температуры в детандере.

Назначение в циклах НТК ректификационной колонны - деэтанизатора - это удаление из жидкой фазы (газового бензина или конденсата) всего метана и всего этана. Допустимое содержание пропана в ректификате деэтанизатора составляет не более 2% от массы этана в ректификате, а содержание этана в остатке деэтанизатора - не более 2% от массы пропана в остатке.

Вместо деэтанизатора может использоваться деметанизатор, назначение которого - полное удаление из жидкой фазы (газового бензина или конденсата) метана. В этом случае в ректификате должно содержаться этана не более 5% масс. от общего количества этана в сырье колонны, а метана в остатке колонны - не более 2% масс. от этана, содержащегося в этом же остатке.

Разновидностью схемы НТК является процесс низкотемпературной ректификации (НТР), особенность которого заключается в отсутствии предварительной сепарации сконденсировавшихся углеводородов и в подаче двухфазного охлажденного потока в середину ректификационной колонны. Таким образом, весь поток сырьевого газа подвергается деметанизации в ректификационной колонне, при этом температура ее верха должна быть ниже, чем в деметанизаторе по схеме НТК, для заданной степени извлечения этана.

В зависимости от принципиальной схемы ректификационные колонны установок НТР делятся на ректификационно-отпарные (рис. 6.4а) и конденсационно-отпарные (рис. 6.4б).

6.4. Технология абсорбционного отбензинивания газов

Абсорбционное отбензинивание газов  является одним из массовых процессов извлечения из газов тяжелых углеводородов. В то время, когда основной задачей переработки газа было извлечение из него пропана и бутанов, абсорбция считалась ведущим процессом газопереработки. Лишь с возрастанием потребности в этане - пиролизном сырье - процесс НТК с различными холодильными циклами, в том числе и с турбодетандерными агрегатами, потеснил абсорбционные процессы на второй план. Тем не менее в ряде случаев абсорбционные процессы являются высокоэффективными при переработке природных и нефтяных газов: например, при необходимости иметь плюсовые температуры процесса во избежание отложения парафинов, имеющихся в газе; при сайклинг-процессах (поддержание пластового давления за счет закачки в пласт сухого газа), когда процесс абсорбции ведут под давлением 10-12 МПа и др.

Сущность процесса абсорбции заключается в поглощении (растворении) тяжелых углеводородов газа в абсорбенте с последующей их десорбцией (отпаркой) из абсорбента. Движущей силой абсорбции является разность парциальных давлений извлекаемого компонента в газовой и жидкой  фазах.

Абсорбированные  на поверхности жидкости молекулы определяют значение поверхностного натяжения жидкости. С ростом молекулярной массы углеводородов снижается значение их поверхностного натяжения. Таким образом, из газа в первую очередь абсорбируются те компоненты, которые сильнее снижают поверхностное натяжение жидкости, то есть компоненты с большой молекулярной массой.

Для эффективного протекания процесса абсорбции необходимы противоток газа и абсорбента и образование большой поверхности соприкосновения фаз.

Абсорбция сопровождается выделением тепла, в результате чего газ и абсорбент нагреваются, причем температура нагрева абсорбента выше температуры газа, так как  тепло непосредственно сообщается абсорбенту, а газ нагревается только за счет теплообмена между ним и абсорбентом.

Температуру насыщенного абсорбента tн (0С) на выходе из абсорбера можно определить по формуле [14]:

tн = tв + 

,                               (6.1)

где tв - температура абсорбента на входе в колонну, 0С;

       Сг, Са - соответственно теплоемкости газа и абсорбента, 

                     кДж/кг(град;

       Gа - количество абсорбента на входе в абсорбер, кг/ч;

       Gг - количество газа на выходе из абсорбера, кг/ч;

        gi - количество поглощаемых компонентов, кг/ч;

        qi - теплота сорбции поглощаемых компонентов, кДж/кг;

         t2,  t1 - соответственно температура газа на выходе и входе 

                     абсорбера, 0С. 

Произведение Gг ( Сг (  (t2 - t1) характеризует количество тепла, сообщаемое газу в абсорбере.

Отношение количества поглощенного компонента газа (моль) к количеству этого компонента в исходном газе (моль) называется коэффициентом извлечения компонента (.

Для определения коэффициента извлечения компонента ( в зависимости от числа теоретических тарелок в абсорбере, расходов газа и абсорбента и термодинамических условий процесса абсорбции Кремсером получено уравнение:

( = 

  ,                                              (6.2)

где n - число теоретических тарелок в абсорбере;

       А - фактор абсорбции компонента.

Фактор абсорбции компонента А определяется по уравнению: 

А = 

,                                                   (6.3)

где L и V - количество абсорбента и газа в верхнем сечении абсорбера, 

                    моли;

       К - константа фазового равновесия компонента.

Из уравнения (6.3) следует, что чем легче компонент (тем больше К), тех хуже он поглощается абсорбентом.

На основании уравнения (6.2) составлена диаграмма Кремсера (рис.6.5), из которой видно, что при постоянном числе тарелок при большем значении А набюдается больший коэффициент извлечения компонента (.

6.4.1. Применяемые абсорбенты

Абсорбенты для извлечения из газа тяжелых углеводородов должны отвечать следующим требованиям [14]:

- температуры его застывания и помутнения должны быть ниже самой низкой рабочей температуры в абсорбере во избежание застывания абсорбента или резкого повышения его вязкости;

- не содержать сернистых соединений, которые подвергаются деструкции при высоких температурах в десорбере и загрязняют товарную продукцию установки;

- не содержать смол и механических примесей, которые загрязняют оборудование и аппараты;

- иметь узкие интервалы кипения - не более 1000С, предпочтительно 50-700С, для обеспечения стабильности состава абсорбента;

- иметь минимальное содержание алкенов во избежание их окисления кислородом воздуха;

- иметь высокую плотность;

- обладать большой избирательностью по отношению к целевым компонентам, извлекаемым из газа;

- давление насыщенных паров абсорбента должно быть минимальным во избежание его потерь с отбензиненным газом;

- иметь относительно низкую вязкость при рабочих температурах и давлениях для хорошей перекачиваемости и эффективного массообмена;

- быть устойчивыми против пено- и эмульсиеобразования, дешевыми и по возможности производиться из продукции разрабатываемого месторождения.

Выбор абсорбента должен исходить из правила "подобное растворяется в подобном" и поэтому наилучшими абсорбентами по коэффициенту извлечения этана, пропана и бутанов будут являться бензиновые фракции, однако они будут неудовлетворительно регенерироваться  в десорберах из-за большого уноса вместе с извлеченными углеводородами. Поэтому на практике абсорбент выбирают таким образом, чтобы его температура начала кипения была на 50-800С выше температуры кипения самого тяжелого из извлекаемых компонентов газа.

Наиболее часто в качестве абсорбентов используют керосиновые или дизельные фракции нефти и газового конденсата с молекулярной массой 140-200.

6.4.2. Влияние основных факторов на процессы абсорбции и десорбции

Основными факторами, влияющими на процесс абсорбции, являются температура, давление, количество теоретических тарелок в абсорбере, удельный расход (кратность циркуляции) абсорбента и скорость газа в абсорбере. Температура и давление процесса определяют константы фазового равновесия извлекаемых компонентов: с понижением температуры  и повышением давления константа фазового равновесия уменьшается и, тем самым, увеличивается фактор абсорбции (см. уравнение 6.3).

Температура. С понижением температуры процесс абсорбции протекает эффективнее. Обычно температура процесса составляет 10-300С (при охлаждении газа перед абсорбером до 0-100С). В последние годы широко начали применять низкотемпературную абсорбцию (НТА) при температуре в абсорбере на уровне -20(-600С и даже до -1000С НТА позволяет повысить абсорбционную способность абсорбента, применять более легкие абсорбенты с молекулярной массой 100-140, снизить расход абсорбента и общие затраты на процесс на 25-50% [14]. Из всех факторов, влияющих на абсорбцию, именно понижение температуры наиболее эффективно для процесса.

Температура десорбции устанавливается на основании технико-экономического анализа оптимальных условий разделения извлеченных компонентов и абсорбента и обычно колеблется от 70 до 2500С.

Давление. Повышение давления положительно влияет на процесс абсорбции. Обычно давление  процесса составляет 3,5-7,0 МПа, при использовании  сайклинг-процесса для поддержания пластового давления газа - до 14-16 МПа. Десорбция проводится при пониженном давлении, при этом оно выбирается таким образом, чтобы извлеченные компоненты газа (ректификат десорбера) можно было бы сконденсировать при помощи обычных хладоагентов (воды или воздуха). Обычно давление десорбции составляет 0,7-2,0 МПа.

Количество теоретических тарелок. Опыт эксплуатации абсорберов и анализ их работы показывают, что число теоретических тарелок для процессов абсорбции углеводородных газов не должно быть более десяти, обычно - 6-8 штук [17]. Аналогичное количество теоретических тарелок должно быть и в десорбере. К.п.д. тарелок составляет 0,2-0,5. Количество реальных тарелок в абсорберах и десорберах обычно  не превышает 20-40 штук.

Удельный расход (кратность циркуляции) абсорбента. Удельный расход (другое название - кратность циркуляции) абсорбента - это отношение количества тощего (регенерированного) абсорбента, подаваемого на верхнюю тарелку абсорбера, к  количеству газа,  подаваемого в абсорбер. С повышением удельного расхода абсорбента коэффициент извлечения целевых углеводородов увеличивается, однако при больших удельных расходах коэффициент извлечения увеличивается непропорционально и в некоторых случаях даже незначительно. Поэтому оптимальное значение удельного расхода абсорбента определяется экспериментально с учетом технико-экономических показателей и обычно составляет от 0,5 до 5,0 л/м3 газа.

Скорость газа в абсорбере. При малых скоростях газа в абсорбере из-за недостаточной интенсивности перемешивания на тарелках не достигается равновесия между фазами. При скоростях газа больше определенного значения эффект также мал, так как газ не приходит в достаточно полное соприкосновение с абсорбентом и требуется большее расстояние между тарелками во избежание уноса капель абсорбента с нижележащей  на вышележащую тарелку. На основании  практических данных оптимальная скорость газа в свободном сечении абсорбера составляет 0,2-0,5 м/с.

6.4.3. Технологические схемы установок

Простейшая (исторически первая) технологическая схема установки абсорбционного отбензинивания газов приведена на рис. 6.6.

По этой схеме сырьевой газ I поступает под нижнюю тарелку абсорбера 1, на верхнюю тарелку которого подают тощий (регенерированный) абсорбент VI. В результате контакта в абсорбере 1 абсорбент поглощает тяжелые углеводороды из газа I, уходит с низа абсорбера, нагревается в теплообменнике 2 и нагревателе 3 и поступает в десорбер 4. С верха десорбера 4 тяжелые углеводороды конденсируются в конденсаторе-холодильнике 5 и поступают в емкость орошения 6. Часть жидких углеводородов из емкости 6 подают на орошение десорбера, а балансовое количество выводят с установки. Тепло в куб десорбера подводят при помощи рибойлера 7. Тощий (регенерированный) абсорбент VI забирают из куба десорбера 4, охлаждают в теплообменнике 2 и холодильнике 8 и вновь подают на верхнюю тарелку абсорбера 1. С верха абсорбера 1 отводят отбензиненный газ II.

По этой схеме значительная часть абсорбированных углеводородов теряется с несконденсированными углеводородами V (метан+этан) из емкости орошения 6. Для устранения этого недостатка предложена схема с абсорбционно-отпарной колонной (АОК), работающей под промежуточным давлением между абсорбером и десорбером (1,0-4,0 МПа) и предназначенной для выделения метана и этана из насыщенного абсорбента до десорбера (рис. 6.7).

Для еще большего уменьшения потерь углеводородов С3+ с несконденсируемыми газами из емкости орошения десорбера была разработана схема с  рециркуляцией несконденсированных газов в сырьевой газ установки, которую осуществляют при помощи компрессора.

Для уменьшения потерь легких фракций абсорбента с отбензиненным газом применяют двухступенчатую абсорбцию, когда в абсорбер подаются два абсорбента (легкий и тяжелый), при этом легкий абсорбент вводят в абсорбер ниже тяжелого (рис.6.8).

Как уже отмечалось выше, процесс абсорбции протекает с выделением тепла, которое зачастую приходится отводить из абсорбера при помощи циркуляционных орошений, охлаждаемых в холодильниках. Однако организация циркуляционных орошений в абсорбере обладает рядом недостатков, а именно: наличие полуглухих тарелок в абсорбере, сложность точного выбора места ввода охлажденного абсорбента, низкие коэффициенты теплопередачи в холодильниках циркуляционного орошения и др.

Анализ распределения температур по высоте абсорберов на различных установках показал, что интенсивность нагрева абсорбента наиболее высокая в верхней  и нижней частях аппарата, так как на верхних тарелках поглощается основное количество метана и этана, а на нижних - бутанов и пентанов. Эти исследования послужили основой для разработки технологической схемы абсорбции с предварительным отбензиниванием (извлечение бутанов и пентанов) сырьевого газа и насыщением метаном и этаном тощего абсорбента (рис. 6.9). По этой схеме тепло абсорбции этих компонентов отводится вне абсорбера, а в самом абсорбере в основном извлекается пропан.

6.4.4. Принципы расчета абсорберов и десорберов

Порядок расчета процесса абсорбции при заданном давлении процесса, составах, количестве и температурах исходного газа и тощего абсорбента, заданном извлечении целевого компонента (к и принятом числе теоретических тарелок N будет следующий [17]:

1. Принимается температура сухого (отбензиненного) газа, которая на 2-30С (абсорбция газов средней жирности) или  на 4-80С (абсорбция жирных газов) превышает температуру тощего абсорбента, и определяется эффективная температура абсорбции  tэф. (0С) по формуле:

tэф. = 

,                                                      (6.4)

где t1, t2 - соответственно, температуры исходного и сухого газов, 0С.

По эффективной температуре абсорбции tэф.  определяются константы фазового равновесия Кi всех компонентов газа (см.главу 2).

2. По диаграмме Кремсера (рис. 6.5) по заданным коэффициенту извлечения целевого компонента (к и числу теоретических тарелок в абсорбере определяют фактор абсорбции целевого компонента Ак. Факторы абсорбции для всех других компонентов газа Аi рассчитывают по формуле:

Аi = Aк



 EMBED Equation.2  [image: image11.wmf],                                          (6.5)

3. По формуле (6.2) рассчитывают коэффициенты извлечения всех компонентов газа (i и определяют количество каждого компонента в сухом газе по формулам:

                                                v1i  = vFi (1-(i)               

V1 = ( v1i                                                                                (6.6)

где v1i , vFi - соответственно, содержание i-ого компонента в сухом и  

                     исходном газах, моли/ч;

       V1 - количество сухого газа, моли/ч.

4. Определяют расход тощего абсорбента L0 (моли) по формуле:

L0 = Ак ( Кк ( V1                                              (6.7)

5. Из уравнения материального баланса процесса  определяют расход  (LN, моли/ч) и состав насыщенного абсорбента (lNi, моль/ч) по формулам:

                                                   LN = VF + L0 - V1              
 lNi = vFi + loi - v1i                                                                  (6.8)

где VF - количество исходного газа, моли/ч;

        loi  - содержание i-ого компонента в тощем абсорбенте, моли/ч.

6. По формуле (6.1) определяют температуру нагрева насыщенного абсорбента.

7. Составляют уравнение теплового баланса абсорбера:

VF QF + L0 QL0 = V1 Q1 + LN QLN,                                      (6.9)

где VF, L0, V1, LN - соответственно, количества исходного газа, тощего 

                                 абсорбента, сухого газа и насыщенного абсорбента,

                                 моли/ч;

        QF, QL0, Q1, QLN - соответственно, энтальпии этих же потоков, 

                                       Дж/моль (см.главу 2).

По уравнению теплового баланса определяют температуру сухого газа t2, значение которой сравнивается с первоначально принятой (см. п.1). Если найденное значение температуры будет значительно отличаться от первоначально принятой, необходимо повторить весь расчет, принимая новые значения температур сухого газа, до достижения удовлетворительного их совпадения.

8. Определяют число практических (реальных) тарелок nр в абсорбере по формуле:

nр = 

,                                                       (6.10)

где ( - к.п.д. тарелок (( = 0,2-0,5).

9. Определяют диаметр абсорбера Д по формуле:

Д = 5,339 
[image: image12.wmf] 
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где VF - производительность абсорбера по газу, моли/с;

       Wдоп. - допустимая скорость движения газа в свободном сечении 

                   абсорбера, м/с (Wдоп = 0,2-0,5 м/c).

Если рассчитанный диаметр абсорбера не совпадает с нормализованным значением (см.раздел 5.2.4), то принимают ближайший больший диаметр.

10. Определяют высоту абсорбера аналогично высоте абсорбера для осушки газа (см. раздел 5.2.4).

Порядок расчета процесса десорбции при заданных давлении процесса, составе, количестве и температуре насыщенного абсорбента и отпаривающего агента (например, водяного пара, подаваемого в куб десорбера вместо его рибойлерного обогрева), коэффициенте извлечения (отпарки) целевого компонента  

 и числе теоретических тарелок N будет следующий [17]:

1. Принимают, что температура отпаренного газа на несколько градусов (2-50С) выше температуры насыщенного абсорбента, и определяют эффективную температуру процесса десорбции 

 (0С) по формуле:



,                                            (6.12)

где t3, t4 - соответственно, температуры отпаривающего газа и 

                  отпаренных углеводородов, 0С.

По эффективной температуре десорбции  

определяют константы фазового равновесия Кi  всех компонентов насыщенного абсорбента (см.главу 2).

2. По диаграмме Кремсера (рис. 6.5) по заданным коэффициенту извлечения (отпарки) целевого компонента  

 и числу теоретических тарелок в десорбере N определяют фактор десорбции целевого компонента Sк. Факторы десорбции для всех других компонентов Si рассчитывают по формуле:

Si = Sк 

  ,                                            (6.13)

3. Определяют количество каждого компонента в тощем абсорбенте и расход последнего по формуле:`

                                                           l1i = lFi(1- 

)

L1 = (l1i                                                                (6.14)

где l1i , lFi  - соответственно, содержание i-ого компонента в тощем и 

                    насыщенном  абсорбенте, моли/ч;

       L1 - количество регенерированного (тощего) абсорбента, моли/ч.

4. Определяют расход газа, поднимающегося с нижней тарелки десорбера, по формуле:

V1 = Sк ( Кк  ( L1                                                 (6.15)

5. Определяют температуру, до которой охлаждается уходящий из куба десорбера абсорбент, по формулам:

(t = 

  ,  0С                                      (6.16)

где Сi, СF - соответственно, теплоемкости i-ого компонента отпаренного 

                     газа и насыщенного абсорбента, кДж/кг(град;

       (Нтепл. - тепло, подводимое в куб десорбера, кДж/ч.

tL1 = tLF  - (t                                                  (6.17)

6. Определяют потребный расход отпаривающего газа по формуле:

V0 = V1 (1- 

) ,    моль/ч                                    (6.18)

где РV1 - давление насыщенных паров отпаренных фракций внизу 

                десорбера, МПа;

        Р - давление в кубе десорбера, МПа.

7. Определяют общий расход отпаренных фракций (моль/ч) по уравнению материального баланса:

VN = LF + V0 - L1                                        (6.19)

8. Из уравнения теплового баланса определяют температуру отпаренных углеводородов вверху десорбера, которая сравнивается с принятой ранее температурой (п.1). Если их значения значительно расходятся, то принимается новое значение t4 и расчет повторяется вплоть до удовлетворительного совпадения этих температур.

Далее рассчитывают диаметр и высоту десорбера аналогично вышеприведенному порядку расчета диаметра и высоты абсорбера.

6.5. Краткие сведения о технологии адсорбционного отбензинивания

 газов

При разработке газоконденсатных месторождений возникла необходимость отбензинивания больших потоков газа с малым содержанием извлекаемых углеводородов  (1-20 г/м3). Для отбензинивания таких газов применяется адсорбционный процесс, который к настоящему времени модифицирован в короткоцикловую адсорбцию (КЦА), при осуществлении которой одновременно с углеводородами извлекается и вода.

Технологическая схема процесса КЦА принципиально не отличается от технологической схемы процесса адсорбционной осушки газа (см.раздел 5.3).

При использовании процесса КЦА необходимо  соблюдать следующие условия [15]:

- скорость потока газа должна быть такой же, как при осушке газа адсорбентами (не менее 0,15-0,30 м/с). Это позволяет увеличить срок службы адсорбента;

- время цикла адсорбции при извлечении из газа С5+ должно быть не менее 15 мин., а углеводородов С3+ - от 15 до 60 мин. Продолжительность цикла адсорбции при извлечении определенного компонента должна быть равна времени работы слоя до проскока этого компонента;

- высота слоя адсорбента должна быть не менее 4,5 м;

- температура регенерации должна быть равна, как минимум, 2300С. Если в газе содержатся углеводороды С5+, то ее желательно повысить до 260-3150С;

- при проектировании установки КЦА (стадия десорбции) желательно использование искусственного холода вместо обычного воздушного охлаждения для лучшей конденсации извлеченных углеводородов при регенерации адсорбента.

В качестве адсорбентов для извлечения углеводородов используют активированный уголь, силикагель и молекулярные сита-цеолиты. Активированный уголь в отличие от других адсорбентов не извлекает воду. Тип применяемых цеолитов - NaX, CaX и др. Иногда адсорбционный слой может состоять из нескольких адсорбентов.

Стадия адсорбции протекает при температурах 30-700С и при давлении перерабатываемого газа.

Стадия десорбции и охлаждения адсорбента может осуществляться по технологической схеме с замкнутым циклом газа регенерации, который после охлаждения и выделения из него углеводородов С3+  вновь возвращают на стадию десорбции.

В ряде случаев на установках КЦА применяют открытый цикл, когда газ регенерации отбирается из потока сырьевого газа, используется для охлаждения адсорбента, нагревается, проходит адсорбер, находящийся в стадии десорбции, и охлаждается, в результате чего из него  конденсируются углеводороды С3+ (из-за их большего содержания в газе после десорбера по сравнению с исходным газом). Газ после выделения углеводородов  С3+   возвращают в поток сырьевого газа. В этом случае замкнутого контура циркуляции газа регенерации нет.

Количество газа регенерации должно быть минимально-необходимым, чтобы концентрация в нем извлекаемых (конденсирующихся) углеводородов была максимальной для более эффективного проведения стадии конденсации.
Из данных рис.2 следует, что приведенное поперечное сечение колонны Fк/q уменьшается с ростом количества тепла, отводимого ПЦО, но до определенного предела, соответствующего примерно 20% от общего количества тепла, отводимого орошениями. Это связано с тем, что при дальнейшем увеличении количества тепла, отводимого ПЦО, максимальный диаметр по колонне перемещается в секцию между входом сырья и отводом фр. 62-1800С, в которой флегмовое число независимо от соотношения количеств тепла, отводимого орошениями, остается примерно постоянным при сохранении постоянного количества тепла, вводимого в колонну сырьем и горячей струей.

ГЛАВА 7

Основы технологии производства газовой серы

Одним из основных технологических блоков ГПЗ являются установки производства газовой серы, сырьем для которых служат кислые газы, выделенные из сероводородсодержащих газов.

Сера относится к числу широко распространенных в природе элементов. Требования к качеству производимой на ГПЗ газовой серы изложены в главе 1.

Особенность элементной серы - сильно выраженная способность образовывать многочисленные аллотропные  формы, различающиеся как числом атомов серы в ее молекуле (молекулярная характеристика аллотропа), так и взаимным расположением атомов и молекул серы в твердом состоянии (надмолекулярная характеристика аллотропа). Молекулы парообразной серы могут содержать от 1 до 12 атомов S; при содержании в молекуле более 2 атомов серы последние легко образуют кольца. В жидком  состоянии молекулы серы представляют собой циклические и короткие неразветвленные цепи, в твердом состоянии могут быть полимерные молекулы с числом атомов серы до 106. В настоящее время известно по крайней мере 12 твердых аллотропных форм серы, включая ромбическую, моноклинную, полимерную и др. Физико-химические свойства серы, особенно в твердом и жидком состояниях, сильно зависят от условий ее предварительной обработки.

Элементная сера растворяется во многих органических растворителях: аммиаке (NH3), бензоле (С6Н6), гексане (С6Н14), пиридине (С5Н5N), сероуглероде (СS2), феноле  (С6Н5ОН), четыреххлористом углероде (ССl4) и др. [18].

Сера может вступать во взаимодействие со многими органическими веществами, щелочами, аммиаком.

В настоящее время основным потребителем  серы является сернокислотная промышленность, использующая более 90% серы от общего баланса [16]. Более половины получаемой серной кислоты используют для получения минеральных удобрений, в основном фосфатных. Кроме того, сера сама может непосредственно вноситься в почву в качестве минерального удобрения.

Серу также используют в качестве фунгицида для борьбы с вредителями хлопчатника, картофеля, винограда и других растений. Серу добавляют в корма овец для ускорения роста и улучшения качества  шерсти. В медицине серу используют для приготовления  мазей от кожных заболеваний, в серных ваннах для лечения ревматизма. В качестве пластификатора серу применяют в производстве  пластмасс, облицовочных плиток и труб. Значительное количество серы используют в качестве агента вулканизации каучуков в шинной и резинотехнической  отраслях промышленности, в производстве пиротехнических средств и спичек.

Относительно новой областью применения серы является изготовление серобетонов, строительных конструкций, дорожных покрытий, при этом цемент частично или полностью заменяют на серу. Развивается направление получения блоков из пеносеры, используемых в качестве теплоизоляции.

В 1990 году общее производство элементной серы в мире составило 43 млн.тонн [16]. Основными странами - производителями серы - являются США (9,6%), бывший СССР ( 6,7%), Канада  (6 %), Польша (4,9%), Мексика (2,1%), Саудовская Аравия (1,4 %), Германия (1,3%), Япония (1,0%), Франция (1,0%) и Иран (0,9%).

 Газовую серу выпускают в нескольких видах: комовом, жидком, формованном (чешуированная, гранулированная, молотая сера). Кроме того, производят коллоидную серу (области применения - сельское хозяйство и медицина), полимерную серу для шинной и резинотехнической промышленности и специальную серу. К специальной сере относят  высокочистую серу, которая находит применение в электронной технике, для синтеза кристаллических сульфидов кадмия, галлия, используемых для изготовления оптических приборов, люминофоров. Суммарное содержание примесей в высокочистой сере не превышает 10-4-10-5%.

Другим видом специальной серы является медицинская сера, используемая в производстве фармацевтических и косметических препаратов.

7.1. Химизм получения элементарной серы

Получение элементной серы из кислых газов основано на окислении сероводорода. В качестве источника кислорода, как правило, в систему подается воздух.

До настоящего времени механизм превращения Н2S в элементную серу до конца не определен. Наиболее общепринятым считается двухстадийное окисление сероводорода в серу. В первой стадии кислый газ смешивается с воздухом, при этом часть сероводорода окисляется в SО2 по реакции

Н2S + 1.5 О2  = Н2О + SО2  + Q                                (7.1)

Во второй стадии диоксид серы окисляется до элементной серы

2Н2S +  SО2  = 2Н2О + 3/n Sn + Q                            (7.2)

где n- число атомов серы в молекуле, n= 2-8; Q- теплота реакции.

Одновременно в процессе протекает также реакция прямого окисления сероводорода в серу

Н2S +  0,5О2  ( Н2О +  S + 157000 кДж,                  (7.3)

Эти реакции в литературе именуются реакциями Клауса, по имени ученого, предложившего их механизм.

Основная часть тепла, получаемая по реакции Клауса на промышленных установках, рекуперируется, за счет чего производится водяной пар. При взаимодействии Н2S с кислородом протекают также следующие побочные реакции:

СО2 + Н2S ( СОS + Н2О;    СН4 + 2S2  ( С S2 + 2Н2;

СО2 + Н2S = СО + Н2О + СОS;                                    4)

СО + Н2О = Н2 + СО2 .

Установки получения серы, основанные на реализации реакций Клауса, принято называть установками Клауса. В общем случае установки Клауса  включают в себя термическую и каталитические ступени.

7.2. Влияние основных параметров на процесс получения серы 

        методом   Клауса

В термической ступени сероводород сгорает в присутствии воздуха. При этом преимущественно образуются элементная сера и диоксид серы. Температура горения прежде всего зависит от концентрации Н2S в кислом газе и составляет 900-12000С. Эта температура зависит также от соотношения воздух: кислый газ, которое, как правило, поддерживается на уровне 1.7-1.9. Степень конверсии Н2S в элементную серу в термической ступени должна быть как можно выше, т.е. ближе к термодинамическому уровню.

При пониженных значениях степени конверсии на термической ступени при сохранении общего значения этого параметра в целом по установке увеличивается нагрузка на каталитические ступени.

Одним из основных факторов, оказывающих влияние на эффективность работы термической ступени, является продолжительность пребывания в ней газа. Увеличение этой продолжительности приводит к повышению степени конверсии.

Степень конверсии сероводорода в серу зависит также от температуры в реакторе: чем выше температура, тем выше степень конверсии сероводорода. Практическая степень превращения сероводорода в серу в печи (на термической ступени) составляет не более 60-65% [14].

На каталитической ступени основным параметром, влияющим на степень конверсии сероводорода, является соотношение расходов воздуха и кислого газа на выходе из реакционной печи, оно должно обеспечивать объемное соотношение  Н2S : SО2  на входе газа в конвертор, равное 2:1. Любое отключение от данного соотношения влечет за собой снижение выхода элементной серы. Кроме этого фактора, на каталитической ступени большое значение имеют длительность поддержания высокой температуры продуктов сгорания, температура газа на входе в каталитическую ступень, объемная скорость газа в конверторе и т.д.

Чем ниже средняя температура процесса в конверторах, тем больше выход серы, однако на практике эта температура должна быть несколько выше точки конденсации серы. Хотя это снижает выход серы, но обеспечивает превращение CS2 и CОS в сероводород, который в дальнейшем окисляется до серы:

CОS + Н2О = СО2  + Н2S;

CS2 + 2Н2О = СО2  + 2 Н2S;                                (7.5)

 2CОS +  SО2  = 2СО2  + 1.5 S2 ;

CS2 + О2 = СО2  + 1.5 S2

С уменьшением объемной скорости газа (увеличением времени контакта) выход серы возрастает.

В системе установки присутствуют водяные пары, которые образуются при протекании основных реакций Клауса. Водяные пары приводят к обратной реакции, которая снижает выход серы:

3S + 2Н2О = 2Н2S  + SО2                                         (7.6)

Удаление водяных паров путем их конденсации позволило бы повысить степень конверсии сероводорода в серу, но эта конденсация приведет к затвердеванию серы на поверхности катализатора, что вызовет еще более сложные проблемы.

Наличие углеводородов в кислом газе также приводит к снижению конверсии, образуется сажа и увеличивается расход воздуха.

7.3. Катализаторы процесса Клауса

Для катализаторной ступени процесса Клауса используются катализаторы, в качестве которых широкое применение получили бокситы.

Природные бокситы в основном состоят из гидроксидов алюминия и оксидов железа. Они содержат также кремнезем (SiO2), оксиды титана (TiO2), кальция (СаО), магния (МgO), марганца (MnO), фосфора (Р2О5) и другие соединения.

Широкое использование бокситов в качестве катализатора было обусловлено в первую очередь их дешевизной. Однако из-за таких недостатков, как непостоянство состава, недостаточные развитая поверхность и устойчивость против дезактивации на установках Клауса, со временем бокситы были заменены другими катализаторами, например, активированным оксидом алюминия. Этот катализатор имеет большое число макропор, что обеспечивает его повышенную реакционную способность. Катализаторы иногда содержат также ряд других соединений, специально добавляемых для повышения их активности.

 Активность катализаторов снижается в результате изменения их структуры, отложения на их поверхностях различных примесей (кокса, солей), сульфатирования оксида алюминия и т.д. Поэтому периодически (1 раз за 3-4 года) производится полная замена катализатора.

В табл. 7.1. приведены основные характеристики катализаторов процесса Клауса французской фирмы "Рон-Пуленк"[16].

7.4. Технологическая схема и режим процесса

Технологическая схема процесса Клауса оформляется таким образом, чтобы она включала термическую ступень и несколько последовательно включенных каталитических конверторов. После каждой ступени реакционные газы охлаждают до температуры конденсации серы, отделяют серу, а газы после необходимого подогрева направляют на следующую ступень.

В зависимости от содержания сероводорода в исходном кислом газе технологические схемы процесса Клауса различаются на прямоточные и разветвленные (рис.7.1.).

В табл. 7.2 приведены границы применения той или иной технологической схемы (модификации) процесса Клауса.

Таблица 7.1

Характеристика катализаторов процесса Клауса

 французской фирмы "Рон-Пуленк"

	Показатель
	Марка катализатора

	
	CR4 

-6
	CRS-21
	CRS-32
	CRS-31
	DR
	AM-4-6*

	Размер частиц, мм
	4-6
	4-6
	4-6
	4**
	5-10
	4-6

	Содержание Al2O3, %
	>95
	>90
	>90
	
	>95
	>90

	Содержание ТiO2, %
	
	
	
	>85
	
	

	Содержание Na2O, %
	-0.1
	-
	-
	-
	<0.5
	<0.5

	Потери при прокалке, %
	<4
	<3
	<3
	<4
	<4
	-

	Насыпная масса, г/см3
	0.67
	0.72
	0.72
	0.9
	0.75
	0.75

	Удельная поверхность,м2/г
	260
	240
	240
	120
	350
	250

	Прочность на раздавли-вание, средняя величина, кг
	15
	14
	14
	9
	15
	14

	Номер реактора для загрузки
	1,2,3
	1
	2,3
	1,2
	1,2,3
	2,3

	Степень гидролиза СОS и СS2, %
	Сред

няя  
	90
	-
	96-100
	95
	-

	Устойчивость 

к сульфатации
	Сред

няя  
	Сред-

няя  
	Высо-

кая
	Высо-

кая
	Сред

няя  
	Высо-

кая


*Применяется для поглощения кислорода,используется в качестве верхнего слоя (1/3 объема).

**Цилиндры, остальные - шарики.


Рис.7.1. Технологические схемы процесса Клауса в зависимости от содержания сероводорода в кислом газе:   

а - прямоточная схема; б - схема с разветвленным потоком 1/3-2/3; в - схема с рециркуляцией серы; I - кислый газ; II - воздух; III - сера; 1 - печь-реактор; 2 - теплообменник; 3,5 - конденсатор серы; 4 - конвектор;  6 - подогреватель газа; 7 - печь для сжигания серы в двуоксид серы.      

                                                                                                               Таблица 7.2 

Ориентировочные границы применимости той или иной модификации процесса Клауса

	Объемная доля Н2S в кислом газе,%
	Модификация процесса Клауса

	50-100 (см. рис. 7.1.,а)
	Прямоточная

	20-50 (см. рис. 7.1,б)
	Разветвленный поток (1/3-2/3)

	10-20
	Разветвленный поток с предварительным подогревом газа, воздуха или применение воздуха, обогащенного кислородом

	<10 (см. рис. 7.1,в)
	Рециркуляция серы в виде диоксида серы

	<5
	Окисление Н2S кислородом на катализаторе


В тех случаях, когда объемная доля сероводорода в кислых газах ниже 5% об., используют схему без термической ступени. Окисление сероводорода осуществляют кислородом воздуха на катализаторе (обычно один-два конвертора).

Разнообразие модификаций процесса Клауса обусловлены необходимостью поддержания в реакционной печи температуры выше минимальной температуры 9300С, так как ниже этой температуры пламя нестабильно, в продуктах реакции появляется кислород, что указывает на низкую скорость протекания реакции. Для газов, содержащих 50% об. сероводорода и больше, необходимая температура в реакционной печи достигается по прямоточной схеме в отличие от газов с низкой концентрацией сероводорода, для которых применяется разветвленная схема. Это связано с тем, что значительная часть теплоты расходуется в первую очередь на нагрев разбавителей - двуоксид углерода и азот. По разветвленной схеме через термическую ступень пропускают 1/3 сероводорода, а 2/3 направляют непосредственно на каталитическую ступень. Таким образом поддерживают соотношение Н2S/SО2 равным 2/1, что требуется по реакциям Клауса.

Принципиальная технологическая схема промышленной установки Клауса с разветвленным потоком сероводорода и двумя конверторами приведена на рис. 7.2. Теплота, выделяющаяся при реакции в печи 3, используется для генерации водяного пара высокого давления III, а при конденсации паров серы - на генерацию водяного пара низкого давления IX.

В таблице 7.3 приведены основные параметры технологического режима работы установки Клауса. Следует отметить, что температура серы, выходящей из конденсаторов 12, 13, 15, составляет 130-1500С, хотя сера и конденсируется при 1880С. Это связано с тем, что в интервале  температур от 188 до 1600С образуются молекулы серы с длинной цепью и высокой вязкостью, поэтому спуск серы из конденсаторов оказывается невозможным. При температуре 1500С и ниже жидкая сера, температура плавления которой в зависимости от формы составляет 106,8-119,30С, обладает значительно меньшей вязкостью.

7.5. Краткие сведения о доочистке отходящего газа установок Клауса

Экологические требования диктуют необходимость доочистки отходящих газов Клауса. По схеме, приведенной на рис. 7.2, остаточные газы процесса Клауса, поступающие в печь дожига 9, обычно содержат (в зависимости от эффективности работы и качества исходного газа) 1-2% сероводорода, до 1% диоксида серы, до 0,4% серооксида углерода, до 0,3% сероуглерода, 1-8 г/м3 капельной и паровой серы, по 1-1,5% водорода и

Таблица 7.3

Основные параметры технологического режима и показатели работы установки Клауса (рис. 7.2)

	Наименование
	Показатель

	Температура в печи-реакторе, 0С
	

	          горения
	1026

	          газов на выходе
	290

	Температура газов в конденсаторе № 1, 0С:
	

	          на входе
	290

	          на выходе
	194

	Температура газов в первом конверторе, 0С:
	

	          на входе
	260

	          на выходе
	350

	Температура газов в конденсаторе № 2, 0С:
	

	          на входе
	350

	          на выходе
	210

	Температура газов во втором конверторе, 0С:
	

	          на входе
	210

	          на выходе
	240

	Температура газов в конденсаторе № 3, 0С:
	

	          на входе
	240

	          на выходе
	132

	Давление в системе, МПа:
	0,02-0,03

	Молярная доля  Н2S, %
	

	          в исходном кислом газе
	59,4

	          в газах после второго конвертора
	0,9

	Молярная доля серы в отходящих газах, %
	0,068

	Извлечение серы в процессе, %
	96


оксида углерода, до 15% углекислоты, около 30% водяных паров и азот. Температура газов около 1500С, давление - не более 0,02-0,03 МПа [16].

Все процессы доочистки в зависимости от заложенного в них принципа можно разделить на две основные группы:

1. Процессы, основанные на реакции Клауса и являющиеся дополнением к основным установкам и обеспечивающие общую степень извлечения серы до 99,0-99,7%.

2. Процессы, основанные на превращении всех сернистых компонентов в один (SО2 или Н2S), обеспечивающие общую степень извлечения серы до 99,9% и выше.

7.5.1. Процессы доочистки, основанные на реакции Клауса

Это - наиболее распространенные процессы очистки отходящих газов. Они основаны на каталитической реакции Клауса, оставшихся в хвостовых газах сероводорода и диоксида серы:

2Н2S + SО2  ( 3/n Sn + 2Н2О                                     (7.7)

Реакция осуществляется при более низких температурах, чем на установке Клауса (130-1500С), что способствует более полному ее протеканию, в слое твердого катализатора (процессы "Сульфрин", СВА, МСRС) или в жидкой среде, содержащей катализатор (процесс ФИН, Клаусполь 1500). Эти процессы имеют сравнительно простую технологическую схему и нашли достаточно широкое распространение, хотя и не обладают такой эффективностью, как процессы второй группы.

Из процессов с применением твердого катализатора широко эксплуатируется процесс "Сульфрин", разработанный фирмами "Эльф Акитен" (Франция) и "Лурги" (ФРГ). В этом процессе реакция Клауса протекает на твердом катализаторе (оксид алюминия) при 125-1500С. При такой низкой рабочей температуре термодинамическое равновесие благоприятнее, чем при обычных условиях процесса Клауса. Полученная сера остается адсорбированной на катализаторе в жидком виде, тем самым смещая равновесие реакции к полной конверсии Н2S и SО2  в серу.

Принципиальная технологическая схема процесса "Сульфрин" приведена на рис. 7.3. Установка состоит из двух-трех реакторов по типу адсорбционной схемы.

После прохождения через слой катализатора отходящий газ сжигается. Катализатор, насыщенный адсорбированной серой, периодически регенерируется горячим газом в замкнутом цикле. Для конденсации серы регенерационный газ охлаждается и воздуходувкой возвращается в цикл регенерации.

После этого процесса концентрация Н2S и SО2  в отходящем газе составляет 0,20-0,25%. Для снижения этой концентрации до 0,02-0,05% ведутся разработки новых катализаторов.

Процесс "Клаусполь 1500", разработанный Французским институтом нефти, основан на обработке отходящих газов рециркулирующим потоком полиэтиленгликоля (ПЭГ-400), содержащим растворенный катализатор (бензоат калия или натрия), в насадочной колонне при температуре выше точки плавления серы - 125-1300С. Образующаяся в процессе сера в расплавленном виде отделяется от растворителя. Процесс требует поддержания в обрабатываемом газе соотношения Н2S/SО2 = 2; СОS и СS2 остаются непревращенными.

Степень превращения сероводорода и диоксида серы достигает 80%, что соответствует суммарной глубине извлечения серы до 98,5%. Содержание SО2 в газах после дожига 0,15%.

7.5.2. Процессы, основанные на превращении сернистых соединений в 

     один компонент

Эти процессы разделяются на окислительные и восстановительные.

В основе окислительных методов очистки отходящих газов Клауса лежит дожиг сернистых соединений до диоксида серы и его последующее извлечение и превращение в серу или другой химический продукт. Из этих процессов достаточно широкое распространение в мировой практике получил процесс "Уэллман-Лорд" (фирма "Уэлманн-Лорд", США).

Сущность процесса заключается в дожиге сернистых соединений до диоксида серы с последующим его поглощением раствором сульфита натрия. Образовавшийся бисульфит затем регенерируется. После отделения воды в конденсаторе концентрированный сернистый ангидрид рециркулирует на установку Клауса.

Суммарная степень извлечения серы достигает 99,9-99,95%.

Восстановительные процессы основаны на каталитическом восстановлении всех сернистых соединений в сероводород и отличаются, главным образом, способами его извлечения и последующей переработки.

Из процессов этого типа наибольшее распространение получил процесс СКОТ (начальные буквы "Shell Claus Offgas Treating"), разработанный фирмой "Шелл Дивелопмент"(Нидерланды) (рис.7.4). Отходящие газы установки Клауса смешиваются с продуктами неполного сгорания метана (Н2 + СО) и с температурой 3000С поступают в реактор гидрирования, заполненный алюмокобальтмолибденовым катализатором. Продукты гидрирования охлаждаются в котле-утилизаторе и затем в колонне "Квенч", где одновременно отделяется конденсационная вода. Далее в абсорбционной секции из газов методом селективной абсорбции извлекается Н2S, который рециркулирует на установку Клауса.

В очищенном газе остается 0,001-0,050% сероводорода, что соответствует суммарной степени извлечения Н2S 99,8-99,9% В качестве абсорбента используют диизопропаноламин, метилдиэтаноламин и другие амины.

ГЛАВА 8

ПЕРЕРАБОТКА ШИРОКОЙ ФРАКЦИИ ЛЕГКИХ УГЛЕВОДОРОДОВ

Широкую фракцию легких углеводородов (ШФЛУ) получают при отбензинивании природных и нефтяных газов различными методами (см.главу 6), а также при стабилизации газовых конденсатов (см.главу 9). В ее состав входят этан (2-8%), пропан (10-15%), изобутан (8-18%), нормальный бутан (20-40%) и углеводороды С5+ (11-25%), а также примеси соединений серы, включая меркаптаны и сероводород. ШФЛУ подвергают переработке с разделением на более ценные узкие фракции и индивидуальные углеводороды на специальных газофракционирующих установках (ГФУ), входящих в состав газо- или нефтеперерабатывающих заводов.

8.1. Варианты переработки 

Широкую фракцию легких углеводородов, а также головку стабилизации газового конденсата, разделяют на ГПЗ по четырем основным вариантам:

а) для производства стабильного газового бензина ( углеводороды С5+) и топливного газа (углеводороды С1 - С4);

б) для производства стабильного газового бензина (углеводороды С5+), топливного газа (углеводороды С1 - С2) и сжиженной пропан-бутановой фракции;

в) для производства стабильного газового бензина (углеводороды С5+), топливного газа (метан с примесями этана) и индивидуальных углеводородов (этан, пропан, изобутан, нормальный бутан и др.);

г) для производства индивидуальных углеводородов и их смесей (при переработке ШФЛУ, практически не содержащих С5+).

Этан (этановая фракция) применяется как сырье пиролиза, в качестве хладоагента на установках НТК, сжижения газов, депарафинизации масел, выделения n - ксилола и др.

Пропановая фракция (технический пропан) используется  как сырье пиролиза, коммунально-бытовое топливо, хладоагент для технологических установок переработки нефти и газа, растворитель.

Изобутановая фракция является сырьем установок алкилирования и производства синтетического каучука.

Бутановая фракция  используется для получения бутадиена-1,3, как коммунально-бытовое топливо, добавка к автомобильным бензинам для повышения давления насыщенных паров.

Изопентановая фракция служит сырьем для производства изопренового каучука, является компонентом высокооктановых бензинов.

Пентановая фракция является сырьем для процессов изомеризации, пиролиза, получения амиловых спиртов.

При использовании этих фракций легких углеводородов как сырья для нефтехимии содержание основных компонентов в них должно быть не менее 96-98%.

8.2. Краткие основы технологии очистки широкой фракции легких углеводородов от сернистых соединений

Концентрация сернистых соединений (сероводорода, меркаптанов, сероуглерода и др.) в сжиженных газах и ШФЛУ, получаемых при отбензинивании сернистых газов и стабилизации сернистых газовых конденсатов, как правило, выше допустимого уровня, устанавливаемого соответствующими ГОСТами.

Для получения сжиженных газов, отвечающих требованиям ГОСТ, производят их очистку от сернистых соединений 10%-ным водным раствором гидрооксида натрия.

Очистка от сероводорода и меркаптанов (тиолов) раствором NаОН протекает по следующим реакциям:

Н2S + 2NaOH = Na2S + 2H2O
Н2S + Na2S = 2NaHS

RSH + NaOH = RSNa + H2O                              (8.1)

При этом происходит также извлечение из газа диоксида углерода за счет реакций:

СО2 + NaOH = NaHСО3 + H2O

NaHСО3 + NaOH = Na2СО3 + H2O                        (8.2)

Технологическая схема установки очистки сжиженного газа от сернистых соединений включает в себя последовательно соединенные четыре ступени (рис.8.1). На первой ступени из сырья преимущественно извлекается сероводород, сероуглерод и серооксид углерода из-за большей активности по сравнению с меркаптанами. Технологический режим I-ой ступени (контактор 1) cледующий: давление - 1,9-2,5 МПа (определяется  необходимостью поддержания газа в сжиженном состоянии), температура - 500С. На второй и третьей ступенях (температура - 350С) производится очистка от меркаптанов. На четвертой ступени осуществляется промывка сжиженных газов водой от следов NаОН. Насыщенный раствор NаОН с первой и второй ступеней подается на регенерацию путем подогрева с использованием соляной кислоты. На установке достигается степень очистки сжиженных газов от сероводорода и меркаптанов до 98 и 96% соответственно.

После очистки от сернистых соединений сжиженный газ подается на блок адсорбционной осушки.

Для практически полного удаления из сжиженных газов и ШФЛУ меркаптанов используют демеркаптанизацию на катализаторах, содержащих  хелатные соединения металлов VI группы в растворе гидрооксида натрия (процесс Мерокс).  Меркаптаны переводят в дисульфиды путем каталитического окисления в щелочной среде на основе реакций:

RSH + NaOH(RSNa + H2O

2RSNa + 1/20г + H2O ( RSSR + 2NаОН                   (8.3)

Технологическая схема процесса Мерокс приведена на рис. 8.2. Сырье промывается раствором щелочи в колонне 1 для удаления сероводорода и органических кислот для продления срока службы катализатора, после чего поступает в экстрактор 2, где из него раствором катализатора экстрагируются меркаптаны. Раствор "мерокс" из экстрактора 2 подается в реактор 4, где происходит каталитическое окисление меркаптанов в дисульфиды кислородом воздуха с одновременной регенерацией катализатора. Смесь из реактора 4 проходит сепараторы 5 и 6 для отделения избытка воздуха и дисульфидов, после чего регенерированный раствор “Мерокс” возвращается в реактор 2.

Очищенное от меркаптанов сырье выводят с установки после отстоя от него раствора щелочи в отстойнике 3.

8.3. Ректификационное разделение широкой фракции легких 

углеводородов

Для разделения газовых смесей на индивидуальные компоненты или углеводородные фракции широкое распространение в промышленной практике получил метод ректификации.

Ректификация - это диффузионный процесс разделения компонентов, различающихся по температурам кипения. Процесс осуществляется путем противоточного многоступенчатого (колонны тарельчатого типа) или непрерывного (насадочные колонны) контактирования восходящих по колонне паров и нисходящей жидкости.

В практике нефтегазопереработки используют кроме обычной четкую ректификацию и азеотропную и экстрактивную ректификацию.

Четкая ректификация предназначена для разделения близкокипящих углеводородов с целью получения индивидуальныъ компонентов со степенью чистоты 95% и выше (до 99,99%).

Ректификация в присутствии третьего компонента (азеотропна и экстрактивна) применяется в случае разделения углеводородов с близкими или одинаковыми температурами кипения или азеотропных смесей, у которых коэффициент относительной летучести близок или равен единице. Третий компонент необходим для увеличения коэффициента относительной летучести разделяемых компонентов. При азеотропной ректификации третий компонент уходит из колонны с ректификатом, при экстрактивной - вместе с остатком. Смесь третьего компонента и извлеченного углеводорода разделяют затем обычной ректификацией или другим технологическим процессом (например, отстоем), после чего третий компонент вновь возвращают на азеотропную или экстрактивную ректификацию.

8.3.1. Классификация и принципы построения технологических схем газофракционирующих установок

Технологические схемы газофракционирующих  установок (ГФУ) зависят от состава и давления исходного сырья и качества и ассортимента получаемых продуктов. При выборе оптимальной схемы разделения сырья на ГФУ придерживаются следующих правил:

1. Исходное сырье делят на такие фракции, для ректификационного выделения которых при заданном хладоагенте и исходных термодинамических параметрах состояния, требуются минимальные затраты на сжатие этого сырья до давления конденсации ректификата.

2. Для высокой четкости разделения ректификата и остатка колонны предпочтительно, чтобы они были примерно равны по их мольному расходу (правило деления сырья пополам).

3. Близкокипящие компоненты при требуемой высокой чистоте получаемых продуктов в технологической схеме разделяют последними.

С учетом этих правил применяются следующие технологические схемы ГФУ (рис.8.3): с нисходящим (а), восходящим (б) и смешанным (в) давлением. В качестве сырья этих установок исследована деметанизированная ШФЛУ. По схеме а давление снижается в ряду колонн 1-2-3; по схеме б - повышается в ряду колонн 1-2-3; по схеме в - давление в колонне 2 выше, чем в колоннах 1 и 3.

Для упрощения технологических схем, приведенных на рис. 8.3, на них не показаны системы создания жидкостного и парового орошений, нагрева и охлаждения продуктов и др.

В целом на ГФУ применяется от 3 до 10 ректификационных колонн, соединенных между собой по разным технологическим схемам. Суммарное число тарелок во всех колоннах колеблется от 390 до 720 штук, а число тарелок в  изобутановой и изопентановой колоннах (колонны называются по названию их ректификата) - от 97 до 180 штук. Оптимальная схема соединения колонны между собой в каждом конкретном случае определяется по минимальной себестоимости готовой продукции.

Распределение затрат на выделение отдельных фракций на ГФУ приведено в табл.8.1, из которой видно, что максимальные затраты приходятся на разделение близкокипящих компонентов.

Таблица 8.1

Затраты на выделение различных компонентов на ГФУ  

(% от общей суммы затрат на установке)

	Статьи затрат
	Выделяемые компоненты

	
	С2
	С3
	С4
	С5
	i-С4 

н-С4
	i-С5 

н-С5

	Эксплуатационные расходы
	5-12
	15-20
	15-25
	7-12
	20-30
	15-20

	Капитальные вложения на ректификационное оборудование
	2-8
	7-10
	10-16
	5-10
	25-35
	25-25


8.3.2. Влияние основных параметров на процесс ректификации

Основными параметрами, влияющими на процесс ректификации газовых смесей, являются: давление, температура, количество теоретических тарелок в колонне и флегмовое число.

Повышение давления при ректификации приводит к увеличению температур кипения и конденсации компонентов разделяемых смесей, возможности применения более дешевых хладоагентов в конденсаторах-холодильниках ректификата и уменьшения их теплопередающей поверхности, уменьшению необходимого диаметра колонны или к росту ее производительности при одном и том же диаметре, однако с повышением  давления уменьшается коэффициент относительной летучести компонентов и ухудшается четкость ректификации, увеличивается теплопередающая поверхность рибойлера и затраты на нагрев сырья и подвод тепла в колонну, а при термолабильности продуктов возможна их деструкция из-за повышения температур. Максимальное давление не должно приближаться к критическому для разделяемой смеси во всех сечениях колонны.

Обычно давление в колоннах  для разделения газовых смесей составляет (МПа): для этановой колонны - 3,5-4,0; для пропановой - 0,8-2,0; для бутановой - 0,3-1,6; для изобутановой - 0,8-2,0.

От температурного режима колонны, который определяется давлением зависит фазовое состояние сырья на входе в колонну, а также ректификата, остатка и продуктов в других сечениях колонны. Температурный режим тем выше, чем выше давление в колонне.

С увеличением числа теоретических тарелок и флегмового числа  четкость ректификации газовых смесей возрастает, при этом для минимизации  эксплуатационных затрат для получения одной и той же четкости ректификации целесообразно увеличивать число тарелок, уменьшая флегмовое число. Флегмовые числа в колоннах для разделения газовых смесей колеблются от 0,5 до 20-25, а число реальных тарелок (к.т.д. - 0,25-0,50) - от 60 до 180 штук (число тарелок в колонне тем больше, чем более близкокипящие компоненты разделяют).

8.3.3. Принципы технологического расчета ректификационных

 колонн ГФУ

Целью технологического расчета ректификационных колонн для разделения газовых смесей является определение технологического режима ее работы (давление, температуры, расходы орошения и др.) и основных геометрических размеров (диаметра и высоты). Методика технологического расчета подобных колонн достаточно подробно изложена в специальной литературе [17,19,20] и поэтому в настоящем учебном пособии изложена лишь последовательность укрупненного расчета, которая заключается в следующем:

1. Задаются производительность колонны по сырью F, его состав и требования к качеству получаемых продуктов.

2. Определяют количество ректификата колонны (Д) по формуле:

Д = 

 , моль/ч                                    (8.4)

где F - количество сырья колонны, моль/ч.

       Х(F , у(Д, Х(R  - мольное содержание основного продукта колонны 

                                (определяется по названию ректификата колонны) в

                                 сырье,  ректификата и остатка.

3. Составляют материальный баланс колонны (практически все колонны для разделения газовых смесей - простые): сырье - F, ректификат - Д и остаток  R = F-Д (потерями пренебрегают).

4. Задаются давлением и кратностью острого орошения в колонне и определяют ее температурный режим, после чего составляют ее тепловой баланс и определяют количество тепла, подводимого в рибойлере.

5. По практическим данным принимается число реальных или теоретических тарелок в колонне и с помощью коэффициента полезного действия переходят от теоретических тарелок к реальным или наоборот.

6. Определяют диаметр и высоту колонны.
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СТАБИЛИЗАЦИЯ ГАЗОВЫХ КОНДЕНСАТОВ

Углеводородные конденсаты, получаемые при добыче природного газа, необходимо подвергать стабилизации перед дальнейшей переработкой с целью извлечения низкокипящих углеводородов (до С4-С5), а   при переработке сернистого конденсата -  и сероводорода.

Для стабилизации газового конденсата используются три метода:

1. Ступенчатое выветривание (сепарация, дегазация);

2. Ректификация в стабилизационных колоннах;

3. Комбинирование сепарации и ректификации.

9.1. Технология стабилизации конденсата дегазацией

Стабилизация газового конденсата дегазацией или сепарацией основана на снижении растворимости низкокипящих углеводородов в конденсатах при повышении температуры и понижении давления. Обычно такая технология процесса стабилизации применяется на месторождениях, имеющих низкий конденсатный фактор.

Для стабилизации конденсата можно применять одно-, двух- и трехступенчатые схемы дегазации. Выбор количества ступеней  зависит от содержания низкокипящих углеводородов в конденсате: чем оно больше, тем необходимо большее число ступеней. Это объясняется тем, что при увеличении числа ступеней доля отгона на каждой из них уменьшается, а уменьшение доли отгона влечет за собой и уменьшение уноса  в газовую сферу целевых углеводородов конденсата.

Основные преимущества схем дегазации - это простота технологии, низкие металло- и энергоемкость процесса. Основной недостаток - это нечеткое  разделение углеводородов, одни из которых являются целевыми для газов стабилизации, а другие - для стабильного газового конденсата.

Принципиальная технологическая схема установки стабилизации газового конденсата путем двухступенчатой дегазации приведена на рис. 9.1 [13]. При ступенчатой дегазации газа  давление на последующей ступени всегда меньше давления на предыдущей. 




Рис.9.1. Принципиальная технологическая схема дегазации газового 

               конденсата:

I - нестабильный конденсат; II- газы дегазации первой ступени; III- разгазированный конденсат; IV - газы дегазации второй ступени; V - конденсат в товарный парк; VI - вода; 1 - дроссели; 2,3 - сепараторы соответственно первой и второй ступени дегазации;  4 - товарная емкость.

9.2. Технология стабилизации конденсата с применением

        ректификационных процессов

Сбор и утилизация газов дегазации конденсата связаны с большими энергетическими затратами и при больших объемах перерабатываемого конденсата применяют стабилизацию с использованием ректификационных колонн, имеющую ряд преимуществ, в частности, энергия нестабильного конденсата рационально используется, полученный стабильный конденсат отличается низким давлением насыщенных паров и др. Ректификационная стабилизация газового конденсата проводится чаще всего в двух или трех колоннах, что дает возможность, кроме газов стабилизации и стабильного конденсата, получить пропан-бутановую фракцию (или пропан и бутан) [16].

На современных установках обычно применяют комбинирование процессов сепарации и ректификации, что позволяет повысить технологическую гибкость процесса и уменьшить энергозатраты.

На рис.9.2 представлена принципиальная схема типовой установки стабилизации конденсата с использованием двух ректификационных колонн. Первой ступенью стабилизации по этой схеме является дегазация конденсата в сепараторе 1. Отсепарированная жидкость из сепаратора разделяется на два потока. Один из них нагревается в теплообменнике 2 и поступает в питательную секцию абсорбционно-отпарной колонны 3 (АОК); другой в качестве орошения подается на верхнюю тарелку АОК. Технологический режим в АОК следующий: давление 1,9-2,5 МПа; температура вверху 15-200С, внизу - 170-1800С.  Ректификатом АОК является фракция, состоящая в основном из метана и этана (III), остатком - деэтанизированный конденсат. Обычно газ сепарации из сепаратора 1 объединяют с верхним продуктом АОК и после дожатия направляют в магистральный газопровод. Деэтанизированный конденсат из АОК направляют в стабилизатор 5, работающий  по схеме полной ректификационной колонны. С верха стабилизатора 5 отбирают пропан-бутановую фракцию (ПБФ) или широкую фракцию легких углеводородов (ШФЛУ) IV, а из куба колонны отводят стабильный конденсат II. Давление в стабилизаторе 5 составляет 1,0-1,6 МПа. Для подвода тепла в кубы колонн 3 и 5 используют трубчатые печи.

На усовершенствованных установках стабилизации конденсата для повышения технологической гибкости и возможности переработки облегченного по фракционному составу конденсата из-за истощения месторождения газ сепарации из сепаратора 1 нагревают и подают в куб АОК как отдувочный газ (рис. 9.3). Использование в качестве отдувочного газа сепарации позволяет в нижней части АОК снизить парциальное давление компонентов С3+ , вследствие чего снижаются необходимое паровое число и количество тепла, подводимого в трубчатой печи.
















Рис.9.2. Типовая схема стабилизации конденсата с ректификацией.

I - нестабильный конденсат; II - стабильный конденсат; III - газы стабилизации; IV - ШФЛУ.

1 - сепаратор; 2 - теплообменник; 3-АОК; 4,7 -трубчатые   печи;                        5 - стабилизатор;  6 - конденсатор-холодильник. 


















Рис.9.3.  Схема установки стабилизации конденсата с подачей 

отдувочного    газа:

I - сырой конденсат; II - стабильный конденсат; III - газы стабилизации; IV - ШФЛУ;

1 - сепаратор; 2,3 - рекуперативные теплообменники; 4-АОК;                 5,8 -трубчатые   печи; 6 - стабилизатор;  7 - конденсатор-холодильник 
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ПРОИЗВОДСТВО ТЕХНИЧЕСКОГО УГЛЕРОДА ИЗ 

ПРИРОДНОГО ГАЗА И ГАЗОВОГО КОНДЕНСАТА

10.1 Назначение и основные физико-химические свойства технического  углерода

Технический углерод (старое название - сажа) является продуктом неполного сгорания или термического разложения органических веществ, состоящий в основном из углерода (90-99%), водорода (0,3-0,5%) и кислорода (0,1-7,0%). В состав технического углерода могут также входить сера (до 1,5%) и зола (до 0,5%). Техуглерод состоит из частиц размером от 9 до 600 мкм, образующих разветвленные цепочки, форма каждой из которых близка к сферической.

Технический углерод - полидисперсное вещество, содержащее частицы различной величины. Средний  арифметический диаметр частиц Дч определяется по формуле:

Дч = 

,                                                      (10.1)

где ni - число измеренных частиц одинакового диаметра Дi . 

Техуглерод характеризуется так называемым средним поверхностным диаметром частиц:

Да = 

,                                                       (10.2)

где Да - средний диаметр частиц техуглерода, мкм;

       ( - плотность техуглерода, г/м3;

       А - удельная поверхность, м2/г.

Размер частиц Да и удельная поверхность технического углерода составляют соответственно 9-600 мкм и 12-250 м2/г. Удельная поверхность характеризует степень дисперсности: чем меньше размер частиц, тем больше ее удельная поверхность. Высокодисперсный технический углерод имеет более черный цвет и обладает большей красящей способностью.

Истинная плотность различных марок техуглерода составляет 1800-2000 кг/м3, а насыпная плотность - 100-350 кг/м3.

Различают два вида структур техуглерода: первичную (очень прочную) и вторичную (менее прочную).

В России технический углерод классифицируют по определенным признакам:

- способу производства;

- типу сырья, из которого получают техуглерод;

- величине удельной поверхности;

- структурности;

- отрасли, в которой используется техуглерод.

Технический углерод используется в резинотехнической и шинной промышленности (80% от общего объема его производства), в электротехнической, лакокрасочной, полиграфической и других отраслях промышленности.

Технический углерод для резинотехнической промышленности подразделяют на активный, среднеактивный, полуактивный и малоактивный. Так, стандартные резины на основе бутадиен-стирольного каучука имеют сопротивление разрыву (МПа): с активным техуглеродом - более 20; со среднеактивным - около 19; с полуактивным - 14(18, с малоактивным - менее 14. Название технического углерода для производства резины состоит из нескольких букв и числа. Так, ПМ - 100 - это техуглерод, полученный печным способом (П) с использованием в качестве сырья масла (М) и имеющий удельную поверхность 100 м2/ч. Если разные марки техуглерода разделяются структурностью, то после цифр стоят буквы: В - высокоструктурная и  Н - низкоструктурная.

Для резинотехнической промышленности технический углерод должен иметь большую удельную поверхность (чем больше, тем лучше), высокое значение рН на поверхности частиц (положительно влияет на ускорение вулканизации резины), и быть высокоструктурным для увеличения механической прочности резины. Кроме того, в техническом углероде нормируются адсорбционная способность, содержание летучих, серы, посторонних включений, зольность, а также для некоторых марок оценивается тепло- и электрофизические свойства (теплопроводность, электрическое сопротивление и др.).

10.2. Сырье для производства технического углерода

Сырьем для производства технического углерода являются: 

- жидкие нефтепродукты (иногда в смеси с продуктами каменноугольного происхождения);

- природные и нефтяные газы;

- газовые конденсаты.

Из продуктов нефтепереработки наиболее широко применяются газойли термического крекинга, зеленое масло, экстракты газойлей каталитического крекинга, а из продуктов коксохимии - антраценовое масло, хризеновая фракция и пековый дистиллят. Это сырье представляет из себя углеводородные фракции, выкипающие выше 2000С и содержащие значительное количество аренов (60-90% масс.). В нем нормируются следующие показатели: плотность, вязкость, индекс корреляции, показатель преломления, содержание серы, влаги и механических примесей, коксуемость. Сырье для технического углерода, производимое на нефтеперерабатывающих заводах, является весьма дефицитным, так как производится в ограниченном количестве (например, 1-3% масс. на сырье установки каталитического крекинга типа ГК-3/1) и имеются трудности с регулированием его состава и других показателей качества. В настоящее время делается упор на получение сырья для производства технического углерода непосредственно на установках каталитического крекинга при жестком технологическом режиме и использовании цеолитосодержащих катализаторов и с дожигом оксида углерода в диоксид в объеме регенератора.

Другим крупным источником сырья для производства технического углерода являются природные и нефтяные (попутные) газы, а также газовые конденсаты с большим содержанием аренов, ресурсы которых в России и странах СНГ велики.

10.3. Химизм и механизм получения технического углерода

Процесс получения технического углерода (термическое разложение углеводородов с образованием углерода, находящегося в виде твердой фазы) описывается  следующим уравнением:

СnHm = nC + 

                                          (10.3)

Для разложения углеводородов в газовой фазе  необходимо тепло в количестве 1,2-4,8 Мдж/кг сырья. В промышленности это осуществляется за счет сжигания части газа или другого топлива.

Процесс термического разложения углеводородов можно упрощенно рассматривать следующим образом. Молекулы углеводородов при высокой температуре распадаются на свободные углеводородные радикалы и атомы водорода. Эти радикалы взаимодействуют друг с другом с образованием новых радикалов и молекул термостойких соединений, которые являются основой будущих частиц техуглерода. В зоне реакции образующиеся новые углеводородные радикалы присоединяются к уже существующим радикалам и идет процесс формирования атомов углерода в кристаллические образования, а кристаллов техуглерода - в частицы техуглерода. Повышение температуры процесса и уменьшение времени пребывания частиц техуглерода в зоне реакции приводит к получению более высокодисперсного техуглерода. Использование только природного газа в качестве сырья приводит к получению мелкодисперсного технического углерода удельной поверхностью 12-16 м2/ч. Если сырье состоит из 50% об. природного газа и 50% об. отходящих газов производства, состоящие из 90% об. водорода, то удельная поверхность технического углерода увеличивается до 20 м2/ч.

Скорость  образования частиц технического углерода увеличивается, если в газе содержится 1% кислорода или оксида этилена.

Для процесса горения необходим кислород воздуха. Теоретически необходимое  количество воздуха для полного сжигания горючего, применяемого в производстве технического углерода (при 00С и 0,1 МПа) составляет: для зеленого масла - 10,5-10,7 м3/кг; для термогазойля - 10,6 м3/кг; экстракта газойля каталитического крекинга - 10,5 м3/кг; нефтяного газа - 9,5 - 10,0 м3/м3; природного газа - 9,0-9,5 м3/м3; газов нефтепереработки - 14,5-16,0 м3/м3. При сжигании жидких горючих веществ для их полного сгорания необходимо подавать на 20-25% воздуха больше, а при сжигании газообразных веществ - на 5-10% больше.

При сгорании углеводородов образуется пламя, которое характеризуется тонким (до 0,1 мм) фронтом горения. Кислород внутри пламени отсутствует в случае раздельной подачи углеводородов и воздуха и внутри пламени происходит термическое разложение углеводородов.

Наряду с техническим углеродом при неполном сгорании образуются двуоксид углерода, оксид углерода, водород, азот, вода и в незначительных количествах метан, сероводород и сероуглерод. При температуре выше 10000С протекают реакции:

СО2 + Н2  = СО + Н2О

С + СО2 ( 2СО                                        (10.4)

С + Н2О ( СО + Н2

При осаждении технического углерода из пламени на охлажденную поверхность происходит реакция окисления углерода:

2С + О2 ( 2СО

С + О2 (  СО2                                                             (10.5)

Чтобы исключить побочные реакции, смесь газа и техуглерода на выходе из зоны горения охлаждают водой или вводом охлажденной поверхности.

10.4. Способы получения технического углерода

Для получения технического углерода используют печной, канальный (диффузионный) и термический способы. Последний основан на разложении природного газа без доступа воздуха при высокой температуре и распространен  сравнительно мало, поэтому далее он не рассматривается.

10.4.1. Печной способ

Печным способом производят до 90% и более производимого технического углерода. По этому способу осуществляют термоокислительное разложение углеводородов под действием высокой температуры при недостатке воздуха.

Принципиальная технологическая схема процесса приведена на рис. 10.1. Основным аппаратом установки является реакционная печь - горизонтальная цилиндрическая камера, выложенная огнеупорным кирпичом и заключенная в металлический кожух. Торцевая часть печи снабжена устройством для подачи газа, а воздух поступает тангенциально к потоку газа через отверстия в футеровке для более интенсивного перемешивания с газом. Печь по ходу движения газа переходит в трубопровод-активатор, предназначенный для выдержки технического углерода при высокой температуре в течение определенного времени с целью полного разложения углеводородов.

Количество подаваемого в печь воздуха составляет 50% от требуемого количества для полного сгорания углеводородов сырья (примерно 5,4 м3/м3 сжигаемого газа). Давление в печи - примерно 0, 410-0,112 МПа; температура - 1200-15000С; время нахождения продуктов сгорания в печи - 2-4 с. Количество полученных газообразных продуктов процесса - 7,17 м3/м3  сжигаемого газа ( в том числе  воды - 1,15 м3/м3).

При использовании жидких углеводородов вместо горелок в реакционной печи используются форсунки.

Температура в оросительном холодильнике составляет 250-3500С.

10.4.2. Канальный (диффузионный) способ

Канальный (диффузионный) способ получения технического углерода основан на его выделении из пламени горящего природного или нефтяного газа на движущуюся над пламенем осадительную поверхность. Этот тип технического углерода обладает наиболее глубоким  черным цветом, и поэтому ряд  эмалей, красок, лаков производят с применением только канального технического углерода.

Принципиальная  технологическая схема канального способа приведена на рис. 10.2. Основными аппаратами процесса являются горелочные камеры, которых на промышленной установке имеется 40-200 штук. Горелочные камеры изготавливаются из кровельного железа, прикрепленного к каркасу, и устанавливаются на фундамент с зазором, величиной которого регулируют  подачу воздуха в камеру. Габариты камер (длина х ширина х высота) - 50 х 4 х 3,1 м или 35 х 3,6 х 2,7 м. Технический углерод в горелочных камерах осаждается  на движущихся вдоль камер швеллерных балках и удаляется с них с помощью горизонтальных и вертикальных скребков в бункер.

Газ сжигают в щелевых горелках, в которых пламя плоское. Ширина щели - 0,8 - 0,9 мм, оптимальное расстояние до осадительной поверхности - 62 мм. Количество горелок в камере составляет 2080-2736 штук.

Выход технического углерода при канальном способе зависит от состава сырья, температуры и давления газа, количества воздуха, расстояния горелок от осадительной поверхности и составляет примерно 21-22 кг/1000 м3 газа. Наличие в газе сернистых соединений, азота, диоксида углерода нежелательно из-за коррозии и снижения выхода технического углерода.

ГЛАВА 11

ВЫДЕЛЕНИЕ ГЕЛИЯ ИЗ ПРИРОДНОГО ГАЗА

11.1. Области применения и основные физико-химические 

свойства гелия

Гелий - инертный газ, имеющий молекулярную массу 4.0026 и  температуру кипения при атмосферном давлении минус 268,9°С. Гелий не имеет запаха, вкуса, нетоксичен, негорюч, легок ( плотность при нормальных условиях составляет 0.1786 кг/м3), обладает очень  высокой теплопроводностью.

Необычные свойства гелия обусловили его широкое применение в различных  отраслях науки и техники. Он находит применение в экспериментальной физике, хроматографии, космической и ракетной технике, технологии получения и сварки редких металлов, ядерной энергетике, медицине, при подводных и кессонных работах для приготовления искусственных дыхательных смесей и др. Учитывая большую ценность гелия для научных исследований и оборонной промышленности, в ряде развитых стран созданы его стратегические запасы.

Практически весь потребляемый в мире гелий добывают  из природного газа. Мировые запасы гелия оцениваются сейчас в 56-60 млрд.м3. Объемное содержание  гелия в природных газах колеблется от сотых долей процента до 3,0 %. Содержание гелия на уровне 0.03-0.04% уже считается промышленным.

На рентабельность производства гелия оказывают влияние его концентрация в исходном природном газе и комплексность переработки последнего, так как одновременное извлечение из газа сероводорода, диоксида углерода, азота, этана, пропана, бутанов и его сжижение делают производство гелия высокоэффективным.

11.2. Основы технологии производства гелия

Производство гелия из природного газа осуществляется четырьмя способами:

- абсорбцией фторсодержащими соединениями;

- гидратообразованием;

- мембранной технологией;

- криогенными методами.

11.2.1. Получение гелия абсорбцией фторсодержащими соединениями

Абсорбционный процесс получения гелия основан на высокой поглотительной способности фторсодержащих соединений (ССl3F, ССl2F2 и др.) по отношению к компонентам природного газа, кроме самого гелия.  Так, например, метан в этих соединениях в 10-20 раз более растворим, чем гелий.  С понижением температуры абсорбции до минус 20-30°С растворимость всех компонентов газа возрастает, причем для гелия эта растворимость увеличивается  значительно меньше, чем для других компонентов. Таким образом, из абсорбера на установке получения гелия выходит гелий достаточно высокой концентрации.

11.2.2. Получение гелия гидратообразованием

Получение гелия гидратообразованием основано на его неспособности образовывать при пониженных температурах и повышенных давлениях кристаллогидраты, в то время как другие компоненты газа ( легкие углеводороды, диоксид углерода, сероводород, азот) кристаллогидраты образуют. Однако существенным недостатком этого процесса является большая потребность в воде, так как соотношение поступающих в контактор воды и природного газа по массе должно быть в пределах от 20:1 до 100:1.

11.2.3. Получение гелия мембранной технологией

Мембранный метод выделения гелия из природного газа  рассматривается как один из альтернативных и перспективных  способов получения гелия. Метод основан на высокой проникающей способности гелия через мембраны и капилляры, при этом такая технология обладает низкой энергоемкостью по сравнению с другими методами.

Материалом, из которого изготовляют капилляры, может являться кварцевое стекло, которое хорошо пропускает гелий и плохо-другие компоненты природного  газа.

При определенных условиях в таких капиллярах могут собираться значительные количества гелия. Для этой цели смесь должна контактировать с большой поверхностью и стекло должно быть очень тонким. Кроме того, необходимо поддерживать большую разницу давлений  снаружи и внутри капилляров. Наиболее удачная  конфигурация для создания таких условий- расположение пучка стеклянных капилляров таким  образом, чтобы газовая смесь под большим давлением омывала  капилляры, в которых собирается гелий. Для  проведения процесса пучок запаянных с одной стороны капилляров помещается внутрь трубы, через которую пропускают газ или гелий-сырец. Открытыми концами капилляры подходят к общему коллектору, в который вытесняется гелий.

В качестве материалов, из которых изготавляют мембраны, используются ацетатцеллюлоза и различные полимерные соединения. Мембраны для извлечения гелия должны обладать высокой проницаемостью для гелия, быть химически и физически стабильными, не иметь дефектов в виде микропор, выдерживать сравнительно низкие температуры и высокие перепады давления между перерабатываемым природным газом и полученным концентратом гелия. Процесс проводят при температурах от минус 5 до плюс 25°С, перепад давления на мембране достигает 2.5-3.5 МПа и выше, содержание гелия в получаемом концентрате составляет 80-90% об. Мембранный метод достаточно эффективен при небольших количествах перерабатываемого сырья.

В настоящее время научно-исследовательские и опытно-промышленные работы по мембранной технологии получения гелия весьма интенсивно продолжаются.

11.2.4. Криогенный способ получения гелия
Криогенный способ получения гелия является наиболее широко распространенным способом и основан на последовательной конденсации компонентов природного газа при понижении температуры. На  криогенных установках получают гелий-сырец  или гелиевый концентрат с содержанием гелия 50-85% об., который затем для получения высокочистого гелия (99.995% об.) подвергают химической, адсорбционной или каталитической очистке.

Существуют два варианта технологических схем криогенных установок [1], приведенных на рис. 11.1 и 11.2.

По варианту I (рис.11.1) природный газ под давлением 2 МПа охлаждается в рекуперативных теплообменниках до - 28°С и аммиаком до -45°С, затем дросселируется до 1.2 МПа и поступает в колонну. В ней от газа отделяется в основном метан с примесью азота V, а сверху уходит газ с содержанием гелия около 3% (об.). Этот газ еще раз конденсируется ( кипящим при 0.4 МПа азотом)  во второй колонне, сверху которой  уходит гелиевый концентрат III, содержащий до 80-90% гелия. Верх первой колонны охлаждается ее же кубовой жидкостью, дросселированной до давления 0.15 МПа.

По варианту II ( рис.11.2) очищенный и осушенный газ I под давлением 3.2 МПа  охлаждается вначале пропаном, затем в двух рекуперативных теплообменниках  ( с промежуточной сепарацией) до  -104°С и после дросселирования с температурой -153°С подается  в колонну. Снизу этой колонны  отводится в основном метан. Верх колонны охлаждается за счет рекуперации холода, отчего  в ней поддерживается температура  -191°С, при которой сверху отводится смесь гелия и азота. Эта смесь затем доохлаждается в двух рекуперативных теплообменниках и в двух сепараторах разделяется на концентрат гелия (85%) и концентрат азота (99.5%). Последний, расширяясь в турбодетандере 5, охлаждает верх колонны  и отводится как продукт. По такому варианту извлекается около 85-96% гелия от его исходного содержания в газе ( по варианту I степень извлечения ниже и не превышает 85%).

Полученный на криогенных установках гелиевый концентрат подвергают глубокой очистке с использованием еще более глубокого охлаждения. Очистка  направлена на удаление из концентрата примесей водорода, азота, метана и др. и обычно состоит из четырех стадий:

- очистка концентрата от примесей водорода его окислением на специальном  катализаторе, содержащем оксид меди;

- глубокая осушка  от  влаги, образовавшейся при  окислении водорода, абсорбцией на молекулярных ситах-цеолитах или оксиде алюминия;

- сжатие концентрата до 15-20 МПа и охлаждение до минус 207°С с последующим его дросселированием и сепарацией в одну или две ступени для удаления остатков азота. Концентрат после этой стадии содержит гелий в количестве 99.5% об.;

- адсорбционная доочистка концентрата на  активированных углях, охлаждаемых жидким азотом. После этой стадии получают товарный гелий концентрацией 99.98% об.

Товарный гелий хранят в сжатом или сжиженном виде. Сжатый гелий находится в газовых баллонах под давлением до 15 МПа.

  Для перевода товарного гелия в жидкое состояние его сначала охлаждают жидким азотом, затем направляют  последовательно  в турбодетандер и парожидкостной турбодетандер ( или дросселируют). В результате этих процессов гелий частично переходит в жидкую фазу, которую доочищают в адсорберах,  размещенных в  агрегатах охлаждения, от примесей воздуха и неона.

Полученный жидкий гелий заливают в сосуды Дьюара различной вместимости, а большие количества ( до 120 м3) - в криогенные хранилища.

ГЛАВА 12

ПРИНЦИПЫ ТЕХНОЛОГИИ СЖИЖЕНИЯ ПРИРОДНОГО ГАЗА

12.1. Области применения сжиженного газа
Природные газы являются топливом с очень широким диапазоном применения - отопление бытовых и производственных помещений, сушка, резка и сварка металлов, топливо для двигателей внутреннего сгорания и  так далее. Они также могут служить сырьем для производства различных химических продуктов и синтетических материалов. В жидком состоянии газ занимает примерно 1/250 своего первоначального объема.

Сжиженный природный газ (метан) используют для:

- покрытия пиковых нагрузок газа; 

- компенсации недостаточной подачи газа при авариях на газопроводах в местах его потребления;

- для транспортирования (железнодорожными цистернами, танкерами и др.) из мест их добычи и переработки в районы с ограниченными или слишком дорогими местными источниками топлива ( в условиях отсутствия магистрального газопровода).

В настоящее время из стран Ближнего Востока и Африки в Западную Европу транспортируется 110-140, в США - 85-140, в Японию - 28 млн.м3 в сутки сжиженного газа.

12.2. Основы технологии сжижения газа
Температура кипения сжиженного природного газа, состоящего в основном из метана, равна минус 162°С при атмосферном давлении.

Завод сжижения природного газа включает в себя блок глубокой очистки и осушки газа, собственно установку сжижения, изотермическое хранилище газа, насосы, установку  регазификации для повышения давления газа и вспомогательные системы - контроля и автоматики, сигнализацию, средства пожаротушения и др.

Важнейшим элементом завода является установка  сжижения, хотя ее стоимость  составляет всего 15-35% от общей стоимости завода. Стоимость хранилища сжиженного газа может доходить до 50-70% от общей стоимости завода. При производстве сжиженного природного  газа используются циклы глубокого охлаждения.

На выбор холодильного цикла и технологической схемы оказывают влияние состав и давление сжиженного газа, требуемая производительность установки, требования к составу, давлению и температуре сжиженного газа.

Для сжижения природного  газа в настоящее время широко используются  следующие холодильные циклы:

- классический каскадный цикл на трех хладоагентах;

-однопоточный  цикл на многокомпонентной смеси;

- однопоточный каскадный цикл на многокомпонентной смеси;

- холодильный цикл на расширительной машине - турбодетандере.

12.2.1. Установка сжижения природного газа с каскадным циклом 

 на трех хладоагентах
Принципиальная схема установки сжижения природного газа с каскадным циклом на трех хладоагентах приведена на рис.12.1. В качестве хладоагентов используют пропан ( теплообменники 1 и2 ), этилен ( теплообменники 3 и 4 ) и метан  ( теплообменники 5 и 6 ). Температура природного газа на выходе из теплообменников 1-6 составляет соответственно -32, -40,     -68, -98,  -126 и -147°С. Суммарный расход электроэнергии достигает 0.5 кВт-ч/кг сжиженного газа.

Эта схема наиболее широко распространена из-за простоты и доступности оборудования.

12.2.2. Установка сжижения природного газа с однопоточным циклом 

на многокомпонентной смеси
Принципиальная схема установки сжижения природного газа с однопоточным циклом на многокомпонентной смеси приведена на рис.12.2. В качестве хладоагента в этой схеме используются смесь углеводородов от метана до пентана и азот, но в основном используются метан и этан. Расход электроэнергии по этой схеме составляет 0.7 кВт-ч/кг сжиженного газа.

Такие установки получают распространение благодаря простоте оборудования и его малому количеству.

12.2.3. Установка сжижения природного газа с каскадным однопоточным циклом и предварительным пропановым охлаждением

Принципиальная схема установки сжижения природного газа с каскадным однопоточным циклом и предварительным пропановым охлаждением представлена на рис.12.3. Расход электроэнергии по этой схеме составляет 0.6 кВт-ч/кг сжиженного газа. В однопоточном цикле используется  такая же многокомпонентная смесь, как и в предыдущей схеме ( см. раздел 12.2.2).

12.3. Хранение сжиженного газа

Сжиженный газ хранят при температуре -162°С и атмосферном давлении в изотермических хранилищах (рис.12.4), льдогрунтовых резервуарах (рис.12.5) и в подземных железобетонных резервуарах с двойными стенками, между которыми находится изоляция.

ЛИТЕРАТУРА

1. Мановян А.К. Технология первичной переработки нефти и 

    природного газа: Учебное пособие для вузов. - М.: Химия, 

     1999.-568с.: ил.

2. Изменения в нефтеперерабатывающей промышленности Западной 

     Европы // Экспресс-информация: сер. Переработка нефти и 

     нефтехимия.- 1987.- №16.- с.3-9.

3. Гуревич И.Л. Технология переработки нефти и газа, ч.1. Общие 

     свойства и первичные методы переработки нефти и газа. -М.: Химия,

     1972.-360 с.: ил.

4. Скобло А.И. и др. // Нефтяное хозяйство.-1934.- ¹5.

5. Nelson W.L. // Petroleum Refinery  Enginering/ - 1958.-Me Grow Hill  

    book compine, New York.

6. Edmister W.C. // Pollock D.H. cep. - 1948.- ¹-44,905.

7. Van Winkle // Petroleum Refinery. - 1964. - ¹ 43, ¹4.

8. Методы расчета теплофизических свойств газов и жидкостей. 

    ВНИПИНефть, Термодинамический Центр В/О “Нефтехим”. - М.: 

    Химия, 1974.-248 с.: ил.

9. Сарданашвили А.Г., Львова А.И. Примеры и задачи по технологии 

     переработки нефти и газа.- М.:  Химия, 1980.-256 с.: ил.

10. Кузнецов А.А. , Кагерманов С.М., Судаков Е.Н.  Расчеты процессов 

      и аппаратов нефтеперерабатывающей промышленности.- Л.: 

      Химия, 1974.-344 с.: ил.

11. Кузнецов А.А., Судаков Е.Н. Расчеты основных  процессов 

      и аппаратов  переработки углеводородных газов: Справочное 

      пособие - М.:  Химия, 1983.-224 с.: ил.

12. Расчеты основных  процессов  и аппаратов  нефтепереработки: 

      Справочник / Рабинович Р.Р., Рябых П.М., Хохряков П.А. и др.;

        Под ред. Е.Н. Судакова. -3-е изд., перераб. и доп. -М.:  Химия, 

        1979.-568 с.: ил.

13. Балыбердина И.Т. Физические методы переработки и использования 

       газа: Учебник для вузов. -М.:  Недра,  1988.-248 с.: ил.

14. Бекиров Т.М. Первичная переработка природных газов.- М.:  

      Химия,  1987.-256 с.: ил.

15. Кемпбел Д.М. Очистка и переработка природных газов: Пер. с англ.  

     под ред. Гудкова С.Ф. - М.:  Недра,  1977.-349с.: ил.

16. Технология переработки сернистого природного газа: Справочник / 

      А.И. Афанасьев, В.М. Стрючков, Н.И. Подлегаев, Н.Н. Кисленко и 

      др.: Под ред. А.И. Афанасьева.- -М.:  Недра,  1993.-152 с.: ил.

17. Александров И.А. Ректификационные и абсорбционные аппараты. 

      Методы расчета и основы конструирования. - 3-е изд., перераб. - М.:

      Химия,  1978.-280 с.: ил.

18. Агаев Г.А., Настека В.И., Сеидов З.Д. Окислительные процессы 

      очистки сернистых природных газов и углеводородных конденсатов. 

      - М.: Недра,  1996.-301 с.: ил.

19. Кузнецов А.А., Судаков Е.Н. Расчеты основных процессов и 

       аппаратов переработки углеводородных газов. - М.:  Химия,  1983.-

      224 с.: ил.

20.  Мановян А.К., Тараканов Г.В. Технологический расчет аппаратуры 

       установок дистилляции нефти и ее фракций: Учебное пособие для 

      вузов. - Астрахань: АГТУ, 1998. - 141 с.: ил.

21. Берлин М.А., Гореченков В.Г., Волков Н.П. Переработка нефтяных 

      и  природных газов. - М.:  Химия,  1981.-472 с.: ил.

22. Справочник нефтепереработчика: Справочник / Под ред. Г.А. 

       Ластовкина, Е.Д. Радченко и М.Г. Рудина. - Л.:  Химия,  1986.-648 

       с.:  ил.

23. Гриценко А.И., Александров И.А., Галанин И.А. Физические 

         методы переработки и использование газа.- М.:  Недра, 1981.-203 

        с.:  ил.

24. Скобло А.И., Трегубова И.А., Молоканов Ю.К. Процессы и аппара-

      ты нефтеперерабатывающей и нефтехимической промышленности.- 

      2-е изд., перераб. и доп. - М.:  Химия, 1982.-584 с.: ил.

25. Грунвальд В.Р. Технология газовой серы.- М.:  Химия, 1992.-307 с.

       ил.  

26. Дронин А.П., Пугач И.А. Технология разделения углеводородных 

      газов. - М.:   Химия, 1975. - 176 с.: ил.

Приложение 1

Критические температура, давление  и фактор ацентричности

 некоторых газов

	Название 
	Критическая температура
	Критическое
	Фактор ацент-

	
	°С
	К
	давление, МПа
	ричности

	1
	2
	3
	4
	5

	
	Предельные углеводороды
	
	
	

	Метан
	-82.60
	190.55
	4.695
	0.0104

	Этан
	32.28
	305.43
	4.976
	0.0986

	Пропан
	96.67
	369.82
	4.333
	0.1524

	н-Бутан
	152.01
	425.16
	3.871
	0.2010

	изо- Бутан
	134.98
	408.13
	3.719
	0.1848

	н-Пентан
	196.50
	469.65
	3.435
	0.2539

	изо- Пентан
	187.24
	460.39
	3.448
	0.2223

	н- Гексан
	234.20
	507.35
	3.072
	0.3007

	н-Гептан
	267.00
	540.15
	2.790
	0.3498

	н- Октан
	295.61
	568.76
	2.535
	0.4018

	
	
	
	
	

	
	Непредельные углеводороды
	
	
	

	Этен
	9.21
	282.36
	5.131
	0.0868

	Пропен
	91.6
	364.8
	4.701
	0.1405

	Бутен-1
	146.4
	419.6
	4.102
	0.1906

	Пентен-1
	191.59
	464.74
	4.133
	0.2925

	Гексен-1
	230.83
	503.98
	3.203
	0.2367

	Гептен-1
	264.08
	537.23
	2.893
	0.3466

	Октен-1
	293.4
	566.6
	2.686
	0.4030

	
	Тиоспирты
	
	
	

	Метилмеркаптан
	196.8
	470.0
	7.38
	0.1616
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	1
	2
	3
	4
	5

	Этилмеркаптан
	226
	499
	5.60
	0.1998

	
	
	
	
	

	
	Неорганические соединения
	
	
	

	Кислород
	-118.18
	154.78
	5.18
	0.019

	Водород
	-239.91
	33.25
	1.322
	0.000

	Вода
	374.2
	647.4
	225.55
	0.348

	Гелий
	-267.96
	5.20
	0.234
	0.000

	Неон
	-228.71
	44.45
	2.775
	0.000

	Аргон
	-122.44
	150.72
	4.959
	-0.002

	Криптон
	-63.75
	309.41
	5.60
	-0.002

	Ксенон
	16.59
	289.75
	5.953
	-0.002

	Двуоксид серы
	157.50
	430.65
	8.049
	0.2460

	Сероводород
	100.4
	373.6
	9.185
	0.100

	Азот
	-146.89
	126.26
	3.465
	0.040

	Двуоксид углерода
	31.05
	304.2
	7.527
	0.231

	Оксид углерода
	-140.22
	132.93
	3.568
	0.093


Приложение 4

Средние температурные поправки плотности для нефтепродуктов ( ( )

	(420
	(
	(420
	(

	0.6900-0.6999
	0.000910
	0.8500-0.8599
	0.000699

	0.7000-0.7099
	0.000897
	0.8600-0.8699
	0.000686

	0.7100-0.7199
	0.000884
	0.8700-0.8799
	0.000673

	0.7200-0.7299
	0.000870
	0.8800-0.8899
	0.000660

	0.7300-0.7399
	0.000857
	0.8900-0.8999
	0.000647

	0.7400-0.7499
	0.000844
	0.9000-0.9099
	0.000633

	0.7500-0.7599
	0.000831
	0.9100-0.9199
	0.000620

	0.7600-0.7699
	0.000818
	0.9200-0.9299
	0.000607

	0.7700-0.7799
	0.000805
	0.9300-0.9399
	0.000594

	0.7800-0.7899
	0.000792
	0.9400-0.9499
	0.000581

	0.7900-0.7999
	0.000778
	0.9500-0.9599
	0.000567

	0.8000-0.8099
	0.000765
	0.9600-0.9699
	0.000554

	0.8100-0.8199
	0.000752
	0.9700-0.9799
	0.000541

	0.8200-0.8299
	0.000738
	0.9800-0.9899
	0.000522

	0.8300-0.8399
	0.000725
	0.9900-1.0000
	0.000515

	0.8400-0.8499
	0.000712
	
	


Приложение 5

Коэффициенты для вычисления энтальпии ( в кДж/кг) идеального газа

	Название
	А
	В
	-С
	Д

	1
	2
	3
	4
	5

	
	Предельные углеводороды
	
	
	

	Метан
	154.15290
	15.11963
	0.05188
	59.62359

	Этан
	58.65376
	23.63252
	0.41392
	56.15437

	Пропан
	33.65176
	26.30922
	0.53802
	35.57631

	н-Бутан
	34.72480
	26.07999
	0.54549
	39.22206

	изо- Бутан
	27.32378
	27.07729
	0.58353
	2.74336

	н-Пентан
	33.59289
	25.99223
	0.55033
	28.20799

	изо- Пентан
	26.69296
	26.83637
	0.57405
	11.60825

	н- Гексан
	32.73175
	30.25447
	0.68297
	65.81579

	н-Гептан
	31.41125
	25.18723
	0.54131
	18.25260

	н- Октан
	31.98634
	25.87043
	0.55842
	14.73054

	
	
	
	
	

	
	Непредельные углеводороды
	
	
	

	Этен
	66.94255
	18.77095
	0.35183
	49.12523

	Пропен
	40.56826
	21.93888
	0.44978
	52.30371

	Бутен-1
	35.37726
	23.15407
	0.49134
	25.62632

	Пентен-1
	37.47558
	23.31259
	0.49494
	21.55002

	Гексен-1
	35.60273
	23.77969
	0.51083
	17.20803

	Гептен-1
	34.67514
	24.05092
	0.51980
	13.52510

	Октен-1
	34.22680
	24.21321
	0.52455
	9.37457

	
	
	
	
	

	
	Тиоспирты
	
	
	

	Метилмеркаптан
	49.86591
	10.79162
	0.23458
	40.90146

	Этилмеркаптан
	36.14373
	15.61743
	0.36989
	20.49675
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	1
	2
	3
	4
	5

	
	
	
	
	

	
	Неорганические соединения
	
	
	

	Кислород
	82.71766
	1.87297
	+0.03217
	24.37512

	Водород
	1429.21352
	-1.32200
	+0.31627
	-167.43587

	Вода
	170.96329
	2.76669
	0.00836
	44.48478

	Гелий
	519.18800
	0
	0 
	0 

	Неон
	103.00020
	0
	0 
	0 

	Аргон
	52.07372
	0
	0 
	0 

	Криптон
	24.87078
	0
	0 
	0 

	Ксенон
	15.82686
	0
	0 
	0 

	Двуоксид серы
	46.50128
	3.19009
	0.08220
	0.87720

	Сероводород
	87.27366
	2.53772
	0.01277
	25.12460

	Азот
	99.23018
	0.73587
	+0.00807
	20.16345

	Двуоксид углерода
	58.62374
	5.05157
	0.01187
	-11.07960

	Оксид углерода
	97.96085
	1.04367
	0.00223
	24.42043

	
	
	
	
	

	
	
	
	
	

	
	
	
	
	

	
	
	
	
	

	
	
	
	
	

	
	
	
	
	

	
	
	
	
	

	
	
	
	
	


Приложение 8

Значение коэффициентов D1,  D2,  D3,  D4 

	Вещество
	Температурная

область, °С
	D1
	D2
	D3
	D4

	Метанол:
	
	
	
	
	

	Н2S
	-50.56-6.53
	-3397.628
	-1.18
	76929.474
	613.507

	CO2
	-80.3-72.5
	-95.381
	-0.034
	619.929
	19.125

	Пропилен-карбонат:
	
	
	
	
	

	Н2S
	-10-100
	363.035
	0.088
	-11973.508
	-60.962

	CO2
	-10-100
	-153.742
	0.056
	2124.752
	29.423

	N-метилпир-ролидон:
	
	
	
	
	

	Н2S
	10-60
	-5497.082
	1.555
	145346.333
	960.973

	CO2
	71.11-167.67
	-413.436
	0.111
	9245.006
	73.242

	
	10-167.67
	-325.303
	0.089
	6675.050
	58.170

	CO2
	10-60
	-2350.771
	0.659
	62245.557
	411.198

	
	71.11-167.67
	-195.025
	0.038
	5840.518
	33.573

	
	10-167.67
	204.578
	0.0428
	-7735.222
	-32.842

	COS
	10-48.89
	3096.739
	0.877
	-84494.871
	-539.069

	
	71.11-167.67
	52.272
	0.0068
	-3405.706
	-6.957

	
	10-167.67
	-23.568
	-0.0081
	-790.176
	5.608

	Селексол:
	
	
	
	
	

	Н2S
	55-140
	478.368
	0.113
	-16501.839
	-79.989

	
	0-50
	-3516.25
	-1.071
	87704.298
	621.717

	
	0-140
	-165.776
	-0.0435
	2611.478
	30.007

	CO2
	0-45
	-7132.428
	-2.162
	181108.658
	1258.857

	
	50-120
	-5671.782
	-1.332
	172115.462
	964.532

	
	100-120
	445.630
	0.119
	-13856.91
	-75.774


Приложение 2

Фактор сжимаемости простых веществ Z(0) [1]

	    Рпр 
Тпр 
	0.2
	0.6
	1.0
	1.2
	1.6
	2.0
	2.2
	2.6
	3.0
	3.2
	3.6
	4.0
	5.0
	6.0
	7.0
	8.0
	9.0

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9
	10
	11
	12
	13
	14
	15
	16
	17
	18

	0.8
	0.851
	0.100
	0.164
	0.192
	0.258
	0.318
	0.347
	0.405
	0.461
	0.490
	0.547
	0.605
	0.746
	0.883
	1.017
	1.15
	1.28

	0.85
	0.882
	0.101
	0.165
	0.194
	0.258
	0.316
	0.345
	0.403
	0.459
	0.487
	0.542
	0.597
	0.730
	0.861
	0.990
	1.115
	1.24

	0.90
	0.904
	0.102
	0.167
	0.198
	0.258
	0.316
	0.345
	0.402
	0.458
	0.485
	0.538
	0.591
	0.718
	0.842
	0.966
	1.089
	1.21

	0.95
	0.920
	0.697
	0.176
	0.205
	0.262
	0.321
	0.347
	0.403
	0.457
	0.484
	0.536
	0.587
	0.709
	0.828
	0.847
	1.006
	1.185

	1.00
	0.932
	0.756
	0.291
	0.231
	0.278
	0.329
	0.356
	0.407
	0.458
	0.484
	0.354
	0.582
	0.702
	0.819
	0.932
	1.048
	1.166

	1.05
	0.942
	0.800
	0.609
	0.470
	0.320
	0.350
	0.372
	0.417
	0.466
	0.489
	0.535
	0.580
	0.700
	0.814
	0.923
	1.032
	1.147

	1.10
	0.950
	0.833
	0.691
	0.607
	0.442
	0.402
	0.405
	0.440
	0.484
	0.504
	0.547
	0.589
	0.699
	0.810
	0.916
	1.019
	1.129

	1.15
	0.958
	0.858
	0.746
	0.684
	0.562
	0.484
	0.477
	0.485
	0.513
	0.529
	0.563
	0.600
	0.705
	0.809
	0.911
	1.008
	1.113

	1.20
	0.963
	0.879
	0.788
	0.737
	0.640
	0.568
	0.553
	0.544
	0.554
	0.563
	0.587
	0.618
	0.714
	0.810
	0.907
	1.000
	1.100

	1.25
	0.968
	0.896
	0.820
	0.778
	0.702
	0.636
	0.618
	0.599
	0.598
	0.602
	0.618
	0.643
	0.726
	0.816
	0.907
	0.994
	1.088

	1.30
	0.971
	0.909
	0.846
	0.811
	0.749
	0.691
	0.671
	0.649
	0.642
	0.642
	0.651
	0.668
	0.740
	0.824
	0.910
	0.992
	1.078

	1.4
	0.977
	0.929
	0.883
	0.859
	0.817
	0.777
	0.759
	0.734
	0.720
	0.718
	0.722
	0.734
	0.781
	0.844
	0.921
	0.994
	1.071

	1.5
	0.982
	0.945
	0.909
	0.892
	0.859
	0.831
	0.819
	0.800
	0.790
	0.785
	0.784
	0.790
	0.826
	0.877
	0.934
	1.000
	1.070

	1.6
	0.985
	0.957
	0.930
	0.917
	0.893
	0.872
	0.863
	0.848
	0.840
	0.836
	0.833
	0.835
	0.860
	0.904
	0.953
	1.010
	1.075

	1.7
	0.988
	0.966
	0.946
	0.936
	0.919
	0.903
	0.896
	0.883
	0.875
	0.873
	0.872
	0.874
	0.895
	0.930
	0.972
	1.023
	1.082

	1.8
	0.991
	0.974
	0.958
	0.950
	0.937
	0.926
	0.921
	0.913
	0.908
	0.907
	0.906
	0.908
	0.925
	0.955
	0.993
	1.039
	1.091

	1.9
	0.993
	0.980
	0.968
	0.962
	0.952
	0.944
	0.940
	0.933
	0.930
	0.929
	0.930
	0.934
	0.950
	0.976
	1.010
	1.051
	1.097
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	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9
	10
	11
	12
	13
	14
	15
	16
	17
	18

	2.0
	0.995
	0.984
	0.975
	0.971
	0.964
	0.959
	0.956
	0.953
	0.952
	0.952
	0.954
	0.956
	0.972
	0.996
	1.027
	1.064
	1.106

	2.5
	1.000
	0.999
	0.998
	0.998
	0.997
	1.000
	1.001
	1.002
	1.006
	1.008
	1.012
	1.018
	1.035
	1.055
	1.079
	1.105
	1.136

	3.0
	1.001
	1.003
	1.005
	1.007
	1.010
	1.014
	1.016
	1.022
	1.028
	1.030
	1.036
	1.041
	1.058
	1.077
	1.100
	1.124
	1.150

	3.5
	1.002
	1.006
	1.011
	1.013
	1.018
	1.022
	0.024
	1.030
	1.036
	1.039
	1.045
	1.051
	1.067
	1.086
	1.105
	1.126
	1.148

	4.0
	1.003
	1.008
	1.013
	1.015
	1.020
	1.024
	1.026
	1.032
	1.038
	1.041
	1.047
	1.053
	1.068
	1.086
	1.105
	1.124
	


Приложение 3

Поправочная функция Z(1)  для фактора сжимаемости чистых веществ [1]

	    Рпр 
Тпр 
	0.2
	0.6
	1.0
	1.2
	1.6
	2.0
	2.2
	2.6
	3.0
	4.0
	5.0
	6.0
	7.0
	8.0
	9.0

	1
	2
	3
	4
	5
	6
	7
	8
	9
	10
	11
	12
	13
	14
	15
	15

	0.80
	-0.095
	-0.044
	-0.07
	-0.08
	-0.11
	-0.13
	-0.14
	-0.16
	
	
	
	
	
	
	

	0.85
	-0.067
	-0.049
	-0.08
	-0.09
	-0.12
	-0.14
	-0.15
	-0.17
	
	
	
	
	
	
	

	0.90
	-0.042
	-0.053
	-0.085
	-0.10
	-0.12
	-0.14
	-0.15
	-0.17
	
	
	
	
	
	
	

	0.95
	-0.025
	-0.10-
	0.091
	-0.10
	-0.12
	-0.13
	-0.14
	-0.15
	
	
	
	
	
	
	

	1.00
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	1.05
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	1.10
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	1.15
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	1.20
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	1.25
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	1.30
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	1.35
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	1.40
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	1.5
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	1.6
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	1.7
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	

	1.8
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	
	


Углеводородные газы





Вторичные





Первичные 





непредельные





Предельные





Газ процессов:


кат. риформинга;


гидрокрекинга;


гидроочистки;


изомеризации








Природные газы.


Газ газоконденсатных месторождений.


Попутный нефтяной газ.


газ стабилизации.








Газ процессов:


кат. крекинга;


замедленного коксования;


термокрекинга;


визбрекинга


-  пиролиза
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Рис. 3. Фильтрующий  сепаратор


1- выходная зона (отстойник); 2- фильтрующие элементы; 


3- каркас; 4- фильтрующий материал; 5- выходной сетчатый отстойник;


I- вход газа;   II - отсепарированный газ;  III - углеводородная жидкость
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� Газ содержит также (в мг/м3): COS - 1000, CS2 - 10, меркаптанов - 2000


* АрУ, НфУ и ПрУ - соответственно ароматические, нафтеновые и парафиновые углеводороды


* л - летний период (с 01.05 по 30.09; в зимний период (с 01.10 по 30.04)


* Выкипает 90% (об.)


* от и зт - соответственно в открытом и закрытом тигле.


** Для топлив, прошедших водные перевозки, допускаются до 2%(Ф) и 5% (М-40) и (М-100)


* Для серы, поставляемой в жидком виде, не нормируется.


* Сито по ГОСТ 3584-73


** Сито по ГОСТ 3526-82.
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